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A biomassa é uma fonte de energia cujo uso remonta milênios e hoje está presente tanto num 
uso moderno, em sistemas de geração de potência e calor, quanto no uso doméstico tradicional. 
Esta contradição está presente no Brasil, que apresenta um consumo ainda importante de lenha 
concomitante com o uso avançado de biomassa, movido pelo uso de bagaço no setor 
sucroenergético. Porém, para avançar no uso da bioenergia, é necessário coibir o uso tradicional 
e fortalecer o uso avançado. No que tange aos usos avançados, não só o bagaço pode ser 
utilizado. Atualmente a queimada dos canaviais enquanto prática de colheita vem diminuindo 
sistematicamente, introduzindo a palha de cana de açúcar, antes queimada, como uma possível 
fonte energética. O potencial de geração de energia elétrica a partir dessa biomassa é expressivo, 
principalmente através de sistemas avançados como o Biomass Integrated Gasification – Gas 
Turbine/Combined Cycle (BIG-GTCC). Este trabalho avaliou o desempenho técnico-
econômico de sistemas BIG-GTCC integrados a usinas sucroenergéticas com recuperação de 
palha. Nas configurações testadas, as usinas poderiam operar nos modos Gaseificação Total e 
Gaseificação Parcial, e recebendo palha pela rota de recuperação por fardos ou por colheita 
integral. Foram feitas simulações do sistema de gaseificação e do sistema de geração de 
potência para diversos pontos operacionais e obteve-se a potência gerada em cada caso. 
Posteriormente, foram levantados os custos de capital para cada caso, os custos de Operação e 
Manutenção (O&M) e os custos com biomassa para a obtenção do Custo Nivelado de Energia 
(CNE). A eficiência de geração de energia elétrica atingiu patamares de 45% para a 
Gaseificação Total e mais de 50% para a Gaseificação Parcial, o que se refletiu em exportações 
de energia para a rede em torno 400 kWh/t colmo para a Gaseificação Total e cerca de 260 
kWh/t colmo para a Gaseificação Parcial. O CNE para ambas as rotas e ambos modos de 
operação ficou em cerca de 200 R$/MWh, havendo poucas diferenças entre as rotas em relação 
a este parâmetro. O CNE foi a base de comparação entre as rotas analisadas e finalmente 
concluiu-se que elas não apresentam diferenças suficientes nos modos de operação propostos 
para estabelecer-se em termos globais uma escolha prioritária, de maneira que a escolha 










Biomass is an energy source which has been used through thousands of years and nowadays is 
present in both modern use, for heat and power generation, and in the traditional domestic use. 
Brazil is part of this contradiction because while the country has a consolidated history of an 
advanced biomass use, driven by the sugarcane sector, it still has an important traditional use 
of firewood. In order to advance in the supply of bioenergy, it is necessary to restrict the 
traditional biomass use and improve the modern use. More specifically, in the advanced use, 
not only the sugarcane bagasse can be used. The use of sugarcane field burning as a harvest 
technique has been systematically decreasing, introducing sugarcane trash as a potential energy 
source. The power generation potential from this biomass is remarkable, especially through the 
utilization of advanced systems such as the Biomass Integrated Gasification – Gas 
Turbine/Combined Cycle (BIG-GTCC). This work evaluated the techno-economic 
performance of BIG-GTCC plants integrated in sugarcane mills with trash recovery. In the 
tested configurations, mills could operate in the Complete Gasification or Partial Gasification 
modes, receiving trash either from the Integral Harvest collection route or the Bales collection 
route. Both the gasification systems and the power generation systems were simulated in 
multiple operating points and the generated power was obtained for each case. Capital, O&M 
and biomass costs were then estimated for each point, and the respective Levelized Cost of 
Energy (LCOE) calculated. The power generation efficiency of the BIG-GTCC plant was 
approximately 45% for the Complete Gasification mode and more than 50% for the Partial 
Gasification mode. Those efficiencies were reflected in the results of the exported power. For 
Complete Gasification, approximately 400 kWh/t stalk would be exported to the grid, while the 
Partial Gasification mode would be able to export approximately 260 kWh/t stalk. LCOE of all 
analyzed cases were about 200 R$/MWh and no significant differences between the recovery 
routes were observed. As far as costs are concerned, none of these routes would therefore be 
the preferred choice, so route selection shall be made taking into account specific features of 
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1.1.  Contexto geral da biomassa de cana de açúcar e suas possibilidades 
 
A biomassa foi a primeira fonte de energia, para além do metabolismo corporal, a qual a 
humanidade teve acesso. A energia proveniente da sua combustão foi utilizada, desde a pré-
história, para o cozimento de alimentos e para o aquecimento (SMIL, 2004). As sociedades 
continuaram fazendo uso da biomassa na forma da lenha e do carvão vegetal, apesar do advento 
de outras fontes como a animal, a hidráulica (rodas d’água), a eólica (moinhos), em todos os 
períodos após a pré-história. A biomassa só realmente perdeu espaço, ainda que gradualmente, 
após a transição em larga escala para os combustíveis fósseis e para os motores movidos por 
eles (SMIL, 2004). 
O uso desta fonte que remonta milênios ainda é atual e carrega uma contradição, pois ao 
mesmo tempo que está em um uso moderno em sistemas de geração de calor e potência, está 
presente também no antiquado uso residencial, em geral lenha e carvão vegetal, para o 
cozimento de alimentos (EPE, 2007). Porém, para avançar no suprimento de bioenergia é 
preciso coibir o uso tradicional e fortalecer o uso moderno, para que a biomassa possa fornecer 
ganhos socioambientais e econômicos e não prejuízos. Neste ponto, apesar de a lenha e o carvão 
vegetal ainda representarem 8% da oferta interna de energia no Brasil em 2016 (EPE, 2017), 
sua queda tem ocorrido de maneira sistemática.  
O Brasil avançou de maneira sólida no uso da biomassa no setor sucroalcooleiro, 
inaugurando um período de larga aplicação de tecnologia com o ProÁlcool. A visão do bagaço 
não como um resíduo, mas como um insumo energético foi fortalecida e sua destinação à 
queima em caldeiras para a geração de calor e potência cresceu. Até o fim dos anos 1990, as 
usinas nacionais tinham como maior preocupação a autossuficiência em energia elétrica 
(SEABRA, 2008). Atualmente isto já foi alcançado ao mesmo tempo que excedentes de energia 
vêm sendo produzidos e comercializados por um número grande de usinas (HOFSETZ & 
SILVA 2012). De 2007 a 2016 a participação da geração de energia elétrica a partir de bagaço 
aumentou de 2,5% para 6,08% da geração total (EPE, 2017).  
Apesar do substancial aumento observado, ainda há larga margem de expansão para a 
exportação de energia elétrica para a rede ainda dentro das tecnologias já comerciais. A maioria 
das usinas brasileiras ainda se baseia em turbinas de contrapressão e caldeiras de baixa pressão, 






energia elétrica a ser exportado muito inferior ao de sistemas mais avançados como os ciclos 
com turbinas de extração e condensação ou com a conjunção de turbinas de contrapressão com 
turbinas de condensação. Segundo ALVES et al. (2015) os excedentes vão de 10,62 kWh/t cana 
para sistemas com alto consumo de vapor, baixa pressão na caldeira e turbinas de contrapressão 
para mais de 90 kWh/t cana para sistemas com reduzido consumo de vapor, caldeiras de alta 
pressão e turbinas de contrapressão aliadas às de condensação ou turbinas de extração e 
condensação.  
É nítido o potencial para a geração de bioeletricidade a partir do bagaço de cana-de-açúcar 
a partir de tecnologias hoje comerciais. Porém as potencialidades desta fonte vão além quando 
são considerados sistemas tecnologicamente ainda mais avançados que os já citados, mas que 
ainda não possuem plantas comerciais. Neste ponto específico destaca-se a gaseificação de 
biomassa integrada a um ciclo combinado, sistema comumente designado na literatura 
científica como BIG-GTCC (Biomass Integrated Gasification - Gas Turbine/Combined Cycle) 
ou apenas BIG-GT ou BIG-CC. Esta via de aproveitamento energético da biomassa reúne duas 
grandes características: a alta eficiência termodinâmica dos ciclos combinados com o fato de a 
biomassa ser uma fonte de energia renovável. Porém, isso não necessariamente a torna 
sustentável. Para que se efetive os benefícios esperados é preciso que a biomassa atenda a 
questões relacionadas a sustentabilidade do seu uso e produção. A eficiência do sistemas BIG-
GTCC pode atingir mais de 40% enquanto sistemas tradicionais ficam entre 20 e 30% 
(DORNBURG & FAAIJ, 2001). 
1.2. Mudanças no setor sucroalcooleiro 
 
  Há algum tempo a prática da queima nas lavouras de cana de açúcar tem sido alvo de 
preocupação no Brasil. Já no Código Florestal de 1965, o uso do fogo foi proibido em florestas 
e nas demais formas de vegetação (BRASIL, 1965). Depois disso, tanto no âmbito federal 
quanto estadual foram criadas leis e decretos que regulamentavam e colocavam prazos para o 
fim das queimadas nos canaviais (CARDOSO, 2014). Porém, o conflito de interesses entre o 
setor sucroenergético e sociedade civil se arrastou ao longo dos anos postergando o 
encerramento desta prática (GONÇALVES, 2005). Apenas no fim da década passada a questão 
vislumbrou sua possível solução. Em 2007 e em 2008, respectivamente, os estados de São Paulo 
e Minas Gerais, responsáveis por cerca de dois terços da produção nacional, assinaram, 
juntamente à iniciativa privada do setor sucroalcooleiro, protocolos ambientais. Dentre outros 






posterior eliminação da queima como prática de colheita nos canaviais (LEAL et al., 2013) e, 
por consequência, aumentaram os esforços que iam no sentido da mecanização da colheita.  
Esta mudança de práticas no setor sucroenergético criou um cenário com novos desafios, 
principalmente no que diz respeito à mecanização da colheita e à destinação dos excedentes de 
biomassa disponível (palha de cana de açúcar antes queimada). No tocante à mecanização, os 
resultados são bastante satisfatórios. No estado de São Paulo, principal produtor, a safra 
2016/2017 atingiu 90% no índice de mecanização (FREDO & CASER, 2017). No que se refere 
à destinação da biomassa excedente, ainda há dúvidas no caminho que será seguido pelo setor, 
porém os potenciais de ganhos são expressivos. Uma das possibilidades seria o uso dessa 
biomassa em ciclos avançados de geração de potência, aumentando, de maneira considerável, 
os excedentes de energia elétrica a serem exportados para a rede. 
1.3. Perspectivas e desafios do aproveitamento avançado da palha 
A conjunção dos fatores tratados nas seções acima: a subutilização do potencial de 
geração termoelétrica a partir da biomassa de cana e o excedente disponível com a extinção da 
queima como prática de colheita, coloca possibilidades e desafios importantes para o setor. 
 Aproveitar a palha antes queimada para a geração de calor e potência na usina não é 
simples. Os trabalhos de HASSUANI et al. (2005), CARDOSO (2014), CARDOSO et al. 
(2013), MICHELAZZO (2008) investigaram o recolhimento da palha mais profundamente. 
Estes estudos se ocuparam de caracterizar possíveis rotas de recuperação desta palha, seus 
desempenhos técnicos e econômicos em vários cenários adotados. A inspeção destes trabalhos 
mostra que a escolha de uma rota de recuperação de palha de cana de açúcar é uma tarefa 
complexa, pois influencia desde a qualidade do solo, a composição química e o teor de umidade 
da biomassa até o rendimento industrial do processo de fabricação de açúcar e etanol, dentre 
outros elementos. 
O incremento de energia elétrica a ser exportada através da modernização dos sistemas 
existentes dentro do escopo das tecnologias comerciais é uma via que provavelmente o setor 
vai seguir num curto e médio prazo caso existam condições adequadas para que as usinas façam 
estes investimentos. Os incrementos de energia e/ou seus resultados econômicos foram bem 
documentados por SEABRA (2008) e ALVES et al. (2015). Porém, para o aproveitamento 
avançado do potencial de geração termoelétrica a partir da biomassa de cana, é preciso 






distante da operação comercial, teve seu funcionamento na planta de demonstração de 
Värnamo, na Suécia, e que por razões econômicas foi uma experiência limitada (LARSON et 
al., 2001). O seu desenvolvimento se encontra dificultado por algumas questões, estando a 
alimentação de biomassa em reatores pressurizados e a limpeza do gás de síntese entre as 
principais dificuldades técnicas. Além disso, a operação de turbinas a gás com gases de baixo 
poder calorífico também necessita de atenção. 
A aliança da recuperação de palha, que aumenta a entrada de energia no sistema, com o 
aproveitamento da biomassa em sistemas de alta eficiência pode gerar excedentes de energia 
sem precedentes. Apesar das dificuldades tanto na fase agrícola, no que diz respeito ao 
recolhimento, quanto na fase industrial, no que diz respeito ao preparo da palha e à geração de 
energia, o volume de energia exportado justifica o desenvolvimento desta possibilidade. 
LARSON et al. (2001) obtiveram um valor energia elétrica a ser exportada pelo sistema BIG-
GTCC de 290,77 kWh/t cana para biomassa de cana com o recolhimento de palha. Este valor, 
quando comparado aos níveis que uma usina convencional pode exportar, mostra que o setor 
sucroenergético pode crescer muito além dos 6,08% da geração total de energia elétrica em 
2016 para valores consideravelmente maiores no futuro, diminuindo a pressão pela expansão 
de fontes convencionais do Brasil, como a hidrelétrica de grande porte e a termoelétrica a 
combustíveis fósseis. 
1.4. Objetivo Geral 
Analisar a influência do recolhimento de palha de cana de açúcar por diferentes rotas na 
geração de potência e no desempenho econômico de um sistema BIG-GTCC anexo a uma usina 
sucroalcooleira. 
1.4.1. Objetivos específicos 
• Caracterizar as rotas de recolhimento, seus fluxos mássicos e as composições da 
biomassa resultante na usina. 
• Realizar a simulação da gaseificação da biomassa proveniente das diferentes rotas 
de recuperação consideradas. 
• Obter a produção de potência da planta BIG-GTCC para as diferentes rotas de 
recuperação de palha consideradas. 
• Avaliar a influência do teor de cinzas na produção de potência da planta BIG-GTCC. 
• Obter o Custo Nivelado de Energia da planta BIG-GTCC de acordo com as rotas de 






• Avaliar a influência do custo da palha, do custo de capital, do custo do bagaço e da 
escala da planta de potência no Custo Nivelado de Energia. 




























2. GASEIFICAÇÃO DE BIOMASSA 
2.1. Histórico 
A gaseificação não é um processo que foi recentemente descoberto pela humanidade, na 
verdade sua aplicação data desde o século 19 para a fabricação de gás de cidade. Durante a 
Segunda Guerra Mundial, a gaseificação ganhou relevância devido à escassez de combustíveis 
líquidos. Mais recentemente, com as crises do petróleo da década de 1970, a gaseificação de 
biomassa teve maior interesse, com um esforço significativo de pesquisa e de demonstração da 
tecnologia. Nos anos 1990, o aumento da preocupação com as mudanças climáticas, também 
foi responsável por uma renovação de interesse nesta tecnologia (KIRKELS & VERBONG, 
2011). Porém, seu desenvolvimento depende fortemente dos custos e dos preços de energia. A 
gaseificação, em geral, está em competição com tecnologias baseadas no gás natural tanto para 
a geração de potência quanto para a síntese de produtos químicos. Quando os preços do gás 
estão baixos, há desincentivo para o investimento, sendo que o contrário é verdadeiro  
(KIRKELS & VERBONG, 2011). Como os preços de energia variam pelas questões mais 
diversas, os períodos nos quais haveria o incentivo, devido ao alto preço do gás natural, não 
foram contínuos o suficiente para tornar efetivo o desenvolvimento desta tecnologia.  
2.2. Caracterização  
A gaseificação é um processo de conversão termoquímica de um combustível sólido ou 
líquido em uma mistura combustível de gases que ocorre através da oxidação parcial do material 
alimentado num ambiente de falta de agente oxidante. Ela ocorre num reator chamado de 
gaseificador e envolve diversas reações homogêneas (gás-gás) e heterogêneas (gás – sólido) 
que resultam na formação do gás de síntese e da matéria sólida que não reagiu (material 
alimentado não convertido e cinzas). O gás de síntese pode ter diferentes aplicações como 
geração de potência, geração de calor e síntese de químicos e de combustíveis (WOOLCOCK 
& BROWN, 2013). Fatores importantes que influenciam o processo são o fator de ar, a 
temperatura, a pressão, o agente oxidante, o tipo de gaseificador, o tempo de residência, a 
umidade do material alimentado, dentre outros. No atual desenvolvimento da gaseificação de 
biomassa, podem ser identificados duas grandes dificuldades a serem superadas: a alimentação 
de biomassa sólida a reatores pressurizados e a limpeza do gás de síntese para uso em aplicações 
de geração de potência ou de síntese de combustíveis ou produtos químicos. 






O gás de síntese diretamente produzido no gaseificador, possui contaminantes que devem 
ser levados a níveis adequados de acordo com a aplicação final a qual o gás produzido se 
destina. 
2.3.1. Contaminantes  
Os principais contaminantes do gás de síntese são: material particulado, alcatrões, 
compostos de enxofre, compostos de nitrogênio, metais alcalinos e ácido clorídrico. A seguir é 
feita uma breve descrição de cada contaminante baseada em WOOLCOCK & BROWN (2013) 
e ASADULLAH (2014): 
• O material particulado é constituído de compostos inorgânicos, como metais 
alcalinos e sílica, e carbono sólido residual (não consumido). Obstrução, erosão e 
corrosão são problemas usuais causados por este contaminante. Diversas 
aplicações requerem níveis de remoção maiores que 99%.  
• Os alcatrões são compostos orgânicos condensáveis que variam de produtos 
oxigenados a hidrocarbonetos desoxigenados com alto peso molecular. Os 
processos de conversão termoquímica geram até milhares de tipos de alcatrões 
dependendo dos parâmetros de operação, sendo os mais relevantes a temperatura, 
o tempo de residência, a pressão e o tipo e a quantidade de agente oxidante. Este 
contaminante é um problema universal da gaseificação devido ao entupimento de 
filtros, a sua condensação em linhas de gás e equipamentos, a desativação de 
catalisadores, dentre outros. Em geral a remoção ou decomposição completa dos 
alcatrões é indicada, porém o que se faz na prática é levar a concentração para um 
nível em que seu ponto de orvalho seja menor do que a menor temperatura que o 
gás atinge no sistema. 
• Os compostos de enxofre estão presentes no gás de síntese majoritariamente na 
forma de ácido sulfídrico. Sua concentração depende fortemente da quantidade de 
enxofre presente no material alimentado no gaseificador. Dentre os problemas 
causados estão a emissão de poluentes regulados (SO2), prejuízo do desempenho 
de catalisadores e a corrosão de metais. 
• Os compostos de nitrogênio ocorrem majoritariamente na forma de amônia e, em 
menor quantidade, ácido cianídrico. Sua quantidade no gás produzido depende do 
teor de nitrogênio da biomassa, das condições do processo e de parâmetros físicos 






nitrogênio seria o produto predominante no equilíbrio, porém isso raramente 
ocorre em processos reais. Estes contaminantes estão ligados a emissão de gases 
como óxidos de nitrogênio cujos valores máximos emitidos são regulados por lei, 
assim como estão ligados ao prejuízo da performance de catalisadores. 
• Os compostos alcalinos estão presentes no material alimentado no reator. As 
biomassas têm concentrações substancialmente maiores que o carvão mineral. 
Estes compostos, em geral potássio e sódio, são voláteis e altamente reativos. 
Dependendo da temperatura de operação eles fundem e vaporizam e podem deixar 
o reator na forma de aerossóis e vapores, causando incrustações e corrosões 
quando condensam em regiões de menor temperatura. Além disso, os 
catalisadores são altamente sensíveis aos compostos alcalinos e têm sua função 
prejudicada na sua presença. 
• Os cloretos estão presentes nas biomassas na forma de sais de metais alcalinos. 
Estes sais vaporizam na alta temperatura do reator e liberam os cloretos que 
juntamente com o vapor de água formam o ácido clorídrico. Sua presença no gás 
de síntese é deletéria para aplicações de células combustíveis, além de serem 
responsáveis por corrosão a quente em turbinas a gás. Além disso, estão ligados a 
formação de compostos que condensam em regiões de menor temperatura 
causando obstruções e a formação de depósitos. Também são responsáveis por 
atrapalhar a catálise em reações de síntese de produtos químicos. 
 
2.3.2. Sistemas de limpeza 
WOOLCOCK & BROWN (2013) classificam os sistemas de limpeza em limpeza a 
quente, limpeza a frio e limpeza em temperatura intermediária (Warm Cleanup), enquanto 
ASADULLAH (2014) classifica apenas em limpeza a quente e limpeza a frio. Ambas 
classificações são feitas de acordo com a temperatura na qual a limpeza é feita. A temperatura 
do gás tem influência direta na escolha dos equipamentos que comporão o sistema de limpeza, 
além de restringir o tipo de aplicação a qual o gás produzido pode ser destinado. É dado foco 
para os sistemas de limpeza a quente, que, por proporcionarem maior eficiência, são relevantes 
para o presente estudo. Detalhes sobre os sistemas adequados para a limpeza a frio ou em 
temperatura intermediária são encontrados em WOOLCOCK & BROWN (2013) e 






A remoção de material particulado a quente se dá de duas maneiras prioritárias: 
separadores inercias (ciclones) e filtros (ASADULLAH, 2014). Os ciclones são equipamentos 
que utilizam a aceleração centrípeta para reduzir o longo tempo que seria necessário para a 
deposição do material particulado só pela ação da gravidade (WOOLCOCK & BROWN, 2013). 
Apesar de ser uma tecnologia madura, os ciclones ainda estão em desenvolvimento e suas 
eficiências de separação chegaram a níveis comparáveis de outros equipamentos que operam 
em menor temperatura (venturi devices e jet bag filters) (WOOLCOCK & BROWN, 2013). 
Seu design simples e a ausência de partes móveis adequa estes equipamentos para a operação 
em alta temperatura (WOOLCOCK & BROWN, 2013). Os filtros coletam o material sólido 
durante sua passagem pelo meio filtrante pelos mecanismos de difusão, impacto inercial e 
assentamento gravitacional. O meio filtrante também impede a passagem de sólidos quando 
estes têm um diâmetro maior que os poros do meio. O sucessivo acúmulo de material filtrado 
sobre o meio filtrante forma uma torta, que aumenta a eficiência da filtragem, porém 
aumentando também a perda de carga. Quando a perda de carga atinge um valor máximo, a 
torta de filtro é removida e o processo recomeça (WOOLCOCK & BROWN, 2013). Os filtros 
cerâmicos são adequados para operação em alta temperatura com alta eficiência na remoção de 
particulados. A limpeza da torta de filtro é feita com pulsos de gás na direção reversa do fluxo 
(WOOLCOCK & BROWN, 2013). 
A remoção de álcalis pode ser feita por condensação ou por absorção. Existem diversos 
absorventes sólidos e estes operam em diferentes temperaturas, o que aumenta as possibilidades 
de uso final do gás produzido. Já a remoção por condensação resulta no abaixamento da 
temperatura da fase gasosa abaixo do ponto de orvalho dos compostos alcalinos para que haja 
a sua condensação sobre a matéria particulada presente no gás (WOOLCOCK & BROWN, 
2013). Posteriormente estes sólidos com material condensado são retirados por sistemas de 
separação do material particulado da fase gasosa. 
O controle do nível de alcatrões tem como estratégia inicial sua baixa geração no 
gaseificador, o que pode ser feito através do controle dos parâmetros de operação do sistema. 
Uma vez gerados, eles podem ser retirados do gás por meio de separação física, decomposição 
térmica, decomposição catalítica e plasmas não térmicos (WOOLCOCK & BROWN, 2013). A 
separação física prevê abaixar a temperatura da mistura para que haja a condensação dos 
alcatrões e estes sejam retirados por meios físicos. As decomposições quebram as moléculas de 






plasmas são atmosferas reativas compostas de radicais livres, íons e outras moléculas excitadas 
que são capazes de iniciar a decomposição dos alcatrões (WOOLCOCK & BROWN, 2013). 
O controle dos compostos de enxofre pode ser feito através da adsorção. Nela as espécies 
gasosas se combinam quimicamente ou fisicamente com materiais sólidos (WOOLCOCK & 
BROWN, 2013). A adsorção pode ocorrer de forma reversível ou irreversível. Na primeira, há 
a regeneração dos compostos o que permite o uso de materiais mais caros. Na segunda, os 
materiais utilizados devem ser mais baratos, já que estão sendo consumidos e necessitam de 
reposição. Na adsorção irreversível, devido ao tipo da reação, os contaminantes são 
permanentemente removidos do gás (WOOLCOCK & BROWN, 2013). 
O controle de compostos nitrogenados foca na decomposição da amônia. Isso é feito por 
meio de catalisadores que especialmente favorecem a oxidação dos compostos de nitrogênio 
(WOOLCOCK & BROWN, 2013). Existem diversas possibilidades de materiais para estes 
catalisadores, cada qual com suas vantagens e desvantagens e sua escolha vai depender das 
condições do processo, do custo dos materiais e da tolerância final a contaminantes no gás 
produzido. 
A remoção do ácido clorídrico se dá pela adsorção da fase gasosa a uma superfície sólida. 
Isso pode gerar um produto salino caso haja reação entre a superfície e o ácido. Fatores 
importantes para se considerar neste processo são: a tolerância à presença de outros 
contaminantes, o efeito da combinação de diferentes materiais utilizados na adsorção e os 
métodos de aplicação (WOOLCOCK & BROWN, 2013). 
2.4. Alimentação de biomassa em gaseificadores 
Alimentar a biomassa num reator sem interrupções é um desafio importante. A 
dificuldade desta atividade reside no fato de que a biomassa é um material que varia 
enormemente no que se refere às suas propriedades (tamanho e formato das partículas, umidade, 
densidade). Condições de operação como um grande diferencial de pressão entre o recipiente 
de alimentação e o reator, alta umidade ou partículas grandes podem dificultar ainda mais a 
alimentação (DAI et al, 2012). 
A não uniformidade da biomassa é um problema para se desenvolver um método 
confiável de alimentação. O teor de umidade influencia a coesão das partículas. Quando alto 
aumenta a tendência da formação de bloqueios (bridge), quando baixo aumenta a 






O formato das partículas influencia o fluxo de biomassa devido aos efeitos de atrito e de 
interação mecânica entre as partículas. Assim como a umidade e o formato da partícula, as 
outras propriedades também variam por dependerem do pré-preparo que o material recebeu 
assim como das condições e da duração de tempo que foi armazenado (DAI et al, 2012).  
Um sistema ideal de alimentação fornece continuamente a biomassa para reação com 
vazão mássica controlada. O sistema deve suportar mudanças de tamanho das partículas, no 
formato, na umidade e mesmo assim manter a pressurização para evitar o fluxo reverso de 
material do reator para o sistema de alimentação (DAI et al, 2012).  
2.4.1. Descrição dos sistemas de alimentação  
Os sistemas de alimentação de biomassa geralmente são empregados em conjunto para a 
obtenção de uma operação adequada. A seguir será feita uma descrição de alguns sistemas com 
base em DAI et al (2012): 
• Lock Hopper: consiste num sistema composto por um funil de alimentação (feed 
hopper), um vaso de pressão selado (lock hopper) e um recipiente de alimentação 
(lower hopper). A biomassa é inicialmente depositada no funil de alimentação e 
vai sendo transferida descontinuamente ao vaso de pressão selado (lock hopper). 
Quando a biomassa entra no vaso, ambos estão na pressão atmosférica. Após a 
selagem, o vaso, já carregado com biomassa, é pressurizado utilizando um gás 
inerte até a pressão requerida, quando uma válvula é aberta e a biomassa passa 
para o recipiente de alimentação (lower hopper). Os principais problemas são a 
formação de arcos de biomassa que bloqueiam o fluxo e a formação de “caminhos 
de rato”1. Isso prejudica o fluxo de biomassa e pode causar uma irregularidade na 
sua vazão. A instalação de dispositivos como vibradores e injetores de ar ajudam 
a regularizar a taxa de alimentação.  
• Válvulas rotativas: são dispositivos de deslocamento positivo e operam em 
diversas capacidades. Sua capacidade volumétrica é proporcional à velocidade de 
rotação do sistema. Seu princípio de funcionamento é semelhante a de uma porta 
rotativa sendo que a selagem é feita através da tolerância da construção mecânica 
da distância entre a parte móvel e a carcaça do equipamento (CUMMER & 
                                                          
1  DAI et al (2012) trazem o termo em inglês “ratholes”, que são túneis preferenciais de escoamento que se 
formam numa massa de sólidos que deveria escoar uniformemente. Parte da massa fica estagnada e, portanto, 







BROWN 2002). Seus principais problemas são a dificuldade de preenchimento 
dos espaços entre as pás, falhas na selagem de pressão e o desgaste mecânico 
excessivo. 
• Alimentadores pneumáticos: funcionam por meio do carregamento da biomassa 
sólida por um fluxo gasoso. Diferentes gases podem ser usados dependendo dos 
requisitos do processo, sendo o nitrogênio o mais utilizado. Os custos de capital 
são baixos, porém o consumo de energia é alto para manter a pressão do sistema. 
Partículas úmidas e com alta aderência representam uma dificuldade para a 
operação. Os principais problemas são o alto consumo de energia, a falha da 
selagem de pressão e variações no fluxo mássico alimentado. 
• Alimentadores a pistão: são dispositivos de deslocamento positivo com fluxo 
mássico proporcional à frequência do pistão. Podem operar em pressões de até 15 
MPa numa gama ampla de capacidades. Seu funcionamento se dá pela 
compressão de uma quantidade de biomassa previamente dosada até formar um 
bloco quase impermeável que é empurrado para dentro do reator. O bloco previne 
o fluxo reverso de gases e materiais previamente presentes no reator. Os principais 
problemas são a durabilidade, o desgaste, o vazamento de gases e flutuações na 
alimentação de biomassa. 
• Bombas: são utilizadas quando a alimentação se dá por lamas de biomassa. A 
lama é uma mistura de um líquido com a biomassa sólida. Esta lama é bombeada 
para dentro do reator e é distribuída no leito por meio de um bocal adequadamente 
dimensionado. Esse método resiste melhor à contrapressão do que outros como os 
lock hopper e os alimentadores a rosca. Os principais problemas são o desgaste, a 
corrosão, falha da selagem de pressão, e perda de eficiência para bombas operando 
com lamas. 
• Alimentadores a rosca: são dispositivos volumétricos que alimentam a biomassa 
por meio da rotação de uma rosca que liga um recipiente de alimentação ao reator. 
Em teoria, sua capacidade volumétrica depende linearmente da velocidade de 
rotação, porém com sólidos compressíveis a capacidade varia. Alguns problemas 
deste sistema estão na alimentação das roscas, que nem sempre é uniforme, e na 








3. A PALHA DE CANA DE AÇÚCAR 
3.1. Caracterização da palha de cana de açúcar  
 Denomina-se palha de cana de açúcar a mistura de três componentes: as folhas secas, as 
folhas verdes e os ponteiros. A Figura 1 ilustra os componentes da palha e onde estão na planta. 
 
Figura 1: Componentes de cana de açúcar (HASSUANI et al., 2005) 
A palha por si só não é um material homogêneo, mas sim uma mistura de biomassas com 
características diferentes. Para ilustrar isso, estão dispostas na Tabela 1 e na Tabela 2 as análises 
químicas obtidas em HASSUANI et al. (2005) dos constituintes da palha. 







Umidade 13,50 67,70 82,30 50,20 
Voláteis 84,50 80,60 79,30 79,90 
Carbono fixo 11,60 15,70 16,40 18,00 
Cinzas 3,90 3,70 4,30 2,20 
Fonte: HASSUANI et al. (2005) 
 













Hidrogênio 6,20 6,20 6,10 5,80 
Oxigênio 43,00 42,80 44,00 44,50 
Nitrogênio 0,50 1,00 0,80 0,60 
Enxofre 0,10 0,10 0,10 0,10 
Cloro 0,10 0,40 0,70 0,02 
Cinzas 3,90 3,70 4,30 2,20 
Fonte: HASSUANI et al. (2005) 
 
As análises químicas foram feitas antes da colheita, ou seja, estas composições mostradas 
são as dos componentes ainda presos aos colmos na planta. Dependendo do sistema de colheita 
e de recuperação de palha adotado, essas composições podem mudar consideravelmente 
principalmente no que diz respeito ao teor de cinzas e de umidade. 
3.2. A disponibilidade da palha de cana de açúcar no campo 
A determinação do potencial energético do aproveitamento da palha depende da 
disponibilidade deste material no campo. Em geral, a quantidade é medida pelo teor de palha 
que é a massa de palha em base seca dividida pela massa de colmos. Este valor é variável e 
depende de diversos fatores como a variedade cultivada, o corte, o clima da região, a qualidade 
do solo dentre outros. Diversos estudos buscaram a obtenção do teor médio de palha, cada qual 
para sua condição experimental. HASSUANI et al. (2005) organizaram os resultados de vários 
destes estudos e por meio de uma média simples obtiveram o valor de 18,2% para o teor de 
palha. Porém a variabilidade dos resultados individuais era grande mesmo para análises da 
mesma variedade de cana. Para eliminar os fatores que induzem a variabilidade dos resultados, 
HASSUANI et al. (2005) realizaram experimentos pré-colheita para três variedades de cana, 
em diferentes estágios de corte e em duas regiões diferentes do estado de São Paulo. A média 
representativa obtida dentre cada um dos valores para as diversas condições consideradas foi a 
de 140 kg de palha seca por tonelada de colmo. 
3.3. Vantagens e desvantagens da palha deixada no campo 
Antes da decisão da retirada ou não da palha do canavial, é necessário entender quais são 
as implicações que a retirada tem tanto para o campo quanto para o processo da usina. 
CARVALHO et al. (2017) fizeram uma extensa revisão bibliográfica sobre este tema com 
respeito a diversos aspectos como impacto na reciclagem de nutrientes, impactos na 
conservação do solo, impactos nos atributos biológicos do solo, impactos na emissão de gases 






cana e na produção de biomassa. Concluem que as implicações agronômicas negativas da 
retirada da palha são a remoção de nutrientes que são levados com a biomassa, erosão do solo, 
perda de biodiversidade do solo, piora na capacidade de retenção de água e piora na capacidade 
de controle de ervas invasoras. A maioria dos estudos avaliados nesta revisão reportou maiores 
produtividades com a manutenção da palha no campo, apesar de outros mostrarem o contrário. 
Os estudos avaliados investigam os impactos de maneira isolada sem levar em conta a gama 
completa de serviços ecossistêmicos que a manutenção da palha representa. A determinação da 
quantidade de palha que pode ser retirada do solo tem que levar em conta fatores específicos 
(clima, disponibilidade hídrica, qualidade do solo), de maneira que adotar valores universais é 
inadequado por não representar bem a diversidade dos canaviais. 
Na usina a palha também causa impactos. O maior teor de fibras no material que passa 
pela moenda dificulta a extração do caldo da fibra (CARDOSO et al. 2013) e causa perda de 
capacidade de moagem (HASSUANI et al., 2005). A palha na usina, se junto dos colmos, requer 
necessariamente um sistema de separação e um sistema de pré-preparo. Quando separada, se 
faz necessário um sistema de recepção de palha e pré-preparo. Sendo assim, maiores custos de 
capital são acarretados, pois a usina, na sua configuração tradicional, não está dotada dos 
equipamentos para lidar com a biomassa extra proveniente na forma de palha de cana de açúcar. 
3.4. As rotas de recuperação de palha  
As rotas são um grupo específico dentre as possibilidades operacionais para se recuperar 
a palha presente no campo. Elas dependem dos equipamentos agrícolas utilizados e de como 
operaram, assim como de onde e como a biomassa é processada. Segundo MICHELAZZO & 
BRAUNBECK (2008), as etapas geralmente envolvidas na recuperação de palha são: 
recolhimento, adensamento, transporte, redução de tamanho e utilização na usina. Neste estudo 
os autores fizeram a análise de 6 rotas possíveis para a recuperação: Fardo Cilíndrico, Picado a 
granel, Briquetado, Peletizado, Fardo algodoeiro e Integral. O estudo conclui que a recuperação 
por colheita integral apresenta o menor custo, enquanto a briquetagem e a peletização 
apresentam os maiores custos devido aos investimentos em equipamentos de baixa capacidade 
operacional, o que aumenta o número necessário deles e por consequência, o custo. HASSUANI 
et al. (2005) fizeram o estudo comparativo de duas rotas e uma terceira derivada de uma delas, 
sendo elas: a colheita integral com separação de palha na estação de limpeza a seco, a colheita 
convencional com recuperação de palha por fardos e a colheita integral parcial, feita com a 






limpeza a seco. Concluíram que a alternativa com menor custo seria a de recolhimento por 
colheita integral parcial, seguida do recolhimento por fardos e por último o recolhimento por 
colheita integral. CARDOSO et al. (2013), estudaram a colheita integral e o recolhimento por 
fardos para cenário com 30%, 50% e 70% de recuperação de palha. Concluem que para a fase 
agrícola o recolhimento por colheita integral apresentou menor custo que a recuperação por 
fardos, porém no modelo verticalizado de produção, considerando a fase agrícola e a fase 
industrial conjuntamente, o recolhimento por fardos apresentou melhor retorno econômico para 

























4.1. Análise técnica 
A Figura 2 resume o procedimento realizado na análise técnica, sendo que a explicação 
das etapas é aprofundada nas seções de 4.1.1 a 4.1.8. 
 
Figura 2: Procedimento geral da análise técnica 
4.1.1. Disponibilidade, taxa de recolhimento e composição 
A disponibilidade de palha e a taxa de recolhimento são o ponto de partida para a análise 
técnica, sendo que foi considerado o teor de palha de 14% ou 0,14 toneladas de palha em base 
seca para cada tonelada de colmo (HASSUANI et al., 2005). A taxa de recolhimento foi 
estabelecida em metade da palha disponível. Neste ponto foi utilizado este valor a despeito das 
considerações feitas por CARVALHO et al. (2017), pois não está no escopo do presente estudo 
a discussão sobre as questões agronômicas da retirada da palha do campo, nem fazer a análise 
para uma usina específica. Como o objetivo é avaliar o funcionamento de usina BIG-GTCC 
genérica com o recolhimento de palha e sabe-se que não é adequado recolhê-la na sua 
integralidade o valor intermediário de 50% foi adotado. É importante ressaltar que as 
conclusões deste estudo não podem ser extrapoladas para outros níveis de recolhimento de 
palha. 
A palha no campo, composta por folhas secas, folhas verdes e ponteiros apresenta a 
composição antes da colheita apresentada na Tabela 3. 






 kg(b.s)/t colmo 
Folhas Secas 100 
Folhas Verdes 30 
Ponteiros 10 
Total 140 
Fonte: CARDOSO (2014)  
4.1.2. Rotas de recuperação 
A palha disponível no campo necessita de uma cadeia logística para ser entregue na usina. 
Para o presente estudo foram selecionadas as rotas de recuperação por colheita integral e de 
recuperação por fardos. 
Na recuperação por colheita integral os extratores de palha da colheitadeira têm sua 
velocidade modulada de acordo com o nível de recolhimento de palha desejado. Quando ligados 
na velocidade máxima, o recolhimento de palha no transbordo é mínimo e a palha é 
majoritariamente direcionada para o solo. Quando desligados, o recolhimento de palha é 
máximo e a maior parte da palha é direcionada ao transbordo. Sendo assim existe uma 
dependência da quantidade de palha carregada no transbordo em função da potência dos 
extratores e vários níveis de recolhimento podem ser atingidos pelo controle desta potência. Na 
Figura 3 tem-se a ilustração dos processos desta rota. 
 
Figura 3: Etapas do recolhimento por colheita integral 
Na etapa 1, tem-se o canavial pronto para a colheita. Na etapa 2, a colheitadeira efetua a 
colheita com o controle da potência dos extratores, sendo que parte da palha é arrastada para 






carrega o caminhão que vai efetuar o transporte da carga para usina e na etapa 4, a mistura de 
palha e colmos é separada na estação de limpeza a seco. 
Nesta rota a palha não passa por um processo de secagem natural e não tem contato com 
o solo, o que resulta num maior teor de umidade e num menor teor de cinzas. 
Na recuperação por fardos, os extratores da colheitadeira estão funcionando na velocidade 
nominal e o mínimo de palha é carregado junto com os colmos. Após a colheita, a palha fica no 
chão por cerca de duas semanas, período no qual ocorre a secagem natural e sua umidade cai 
para valores entre 12% a 15% (CARDOSO, 2014) . O contato da palha com o chão acarreta um 
maior teor de cinzas, por agregar impurezas minerais no processo de recolhimento. A Figura 4 
mostra as etapas do recolhimento por fardos. 
 
Figura 4: Etapas do recolhimento por fardos 
Na etapa 1, tem-se o canavial pronto para a colheita. Na etapa 2, a colheitadeira com os 
extratores em velocidade nominal efetua a colheita da cana, carregando o transbordo e 
eliminando boa parte da palha para o solo. Na etapa 3, o transbordo carrega o caminhão que 
transporta os colmos limpos para a usina. Após a secagem natural, a palha é enleirada na etapa 
4, enfardada na etapa 5 e transportada para a usina na forma de fardos na etapa 6.  
Tanto na colheitadeira quanto na estação de limpeza a seco, a separação da palha dos 
colmos não é perfeita. Para a recuperação por fardos, mesmo com os extratores funcionando na 
potência nominal, parte da palha não é expelida e é carregada junto com os colmos no 






No caso da recuperação por colheita integral, a carga de colmos estará acompanhada de 
impurezas vegetais e minerais. A separação na estação de limpeza a seco tem uma eficiência de  
70% para as impurezas vegetais e 80% para as impurezas minerais (HASSUANI et al., 2005). 
É importante ressaltar que as estações de limpeza a seco existentes não têm os níveis de 
eficiência citados. Os valores citados são predições que HASSUANI et al. (2005) esperavam 
que o sistema atingisse após melhorias. Sendo assim, como a separação não é perfeita em 
nenhuma rota, parte da palha é moída junto com os colmos e compõem o bagaço na saída da 
moenda em ambas as rotas. 
A palha recuperada em cada rota apresenta composições distintas por dois motivos: a 
diferença na umidade e no teor de cinzas e no fato de que a velocidade dos extratores influencia 
a composição da palha carregada no transbordo. Em baixas potências do extrator de palha, a 
participação das folhas secas na carga carregada é maior do que em altas potências quando são 
preferencialmente expelidas do sistema (CARDOSO, 2014). Essa influência pode ser 
observada nos dados da Tabela 4. 
Tabela 4: Composições da palha para diferentes níveis de recolhimentos em base seca 
Recolhimento Folhas secas (%) Ponteiros (%) Folhas verdes (%) 
27,8% 49,7 14,0 36,3 
47% 67,3 8,9 23,9 
65,2% 77,0 6,2 16,8 
Fonte: CARDOSO (2014) 
Com as composições individuais de cada componente da palha, mostradas na Tabela 1 e 
na Tabela 2, e com as participações relativas de cada componente da palha recolhida, mostradas 
na Tabela 4, é possível calcular as composições das análises imediata e elementar da palha na 
usina recuperada por colheita integral. Para esta rota, considerou-se que a composição química 
dos componentes individuais da palha é a mesma dos componentes antes da colheita. Já no caso 
da colheita por fardos, os valores foram obtidos pelo estudo experimental de JACOME (2014). 
É importante ressaltar que o experimento de JACOME (2014), não consistiu no enfardamento 
da palha que ficou no chão após a colheita mecânica, sendo que, foi feito o recolhimento manual 
desta palha. Considerou-se que a composição da palha obtida desta maneira é representativa da 








Tabela 5: Composições da palha entregue na usina para ambas as rotas 
  Rota 
  Integral Fardos 
Análise Imediata 
Umidade 50,47 15,00 
Voláteis 83,11 74,20 
Carbono Fixo 13,01 12,80 
Cinzas 3,89 13,00 
    
Análise Elementar 
Carbono 46,00 42,76 
Hidrogênio 6,21 4,89 
Oxigênio 43,16 38,40 
Nitrogênio 0,65 0,70 
Enxofre 0,10 0,26 
Cinzas 3,89 13,00 
Para a palha recolhida por fardos foi feita uma correção mássica referente ao seu teor de 
cinzas. Em HASSUANI et al. (2005), a determinação do teor de palha foi feita num experimento 
pré-colheita, de maneira que considerou-se que não havia mistura da palha com o solo. Ou seja, 
o teor de 14% não inclui a massa extra de solo agregada. Sendo assim, ao se calcular a 
disponibilidade de palha para o recolhimento por fardos, é necessária a adição da massa extra 
de solo que é incorporada na massa de biomassa ao longo do enleiramento e do enfardamento. 
Isso foi feito utilizando a Equação 1: 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎 𝑒𝑛𝑓𝑎𝑟𝑑𝑎𝑑𝑎𝑐𝑜𝑟𝑟 = 143920.
1−𝑇𝑝𝑟é−𝑐𝑜𝑙ℎ𝑒𝑖𝑡𝑎
1−𝑇𝑓𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠
                                   (1) 
Sendo: 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎 𝑒𝑛𝑓𝑎𝑟𝑑𝑎𝑑𝑎𝑐𝑜𝑟𝑟 – A massa de palha corrigida enfardada em base seca. 
143920 – A massa em toneladas da palha enfardada sem a incorporação do solo em base 
seca para uma colheita de 4000000 de toneladas de colmos. 
𝑇𝑝𝑟é−𝑐𝑜𝑙ℎ𝑒𝑖𝑡𝑎 – O teor de cinzas antes de colheita (mesmo da rota integral) em base seca. 
𝑇𝑓𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠 – O teor de cinzas após o recolhimento por fardos em base seca. 
Foram feitas análises de sensibilidade variando-se o teor de cinzas da palha em cada rota. 
O teor de cinzas depende de condições específicas da colheita e pode apresentar uma variação 
alta dentro da mesma rota dependendo de condiçoes específicas de cada operação como: clima, 
tipo de equipamentos, tipo de solo, dentre outros. Sendo assim, para o recolhimento por fardos 






o teor foi variado até 16%. Um detalhamento adicional do método utilizado para esta análise de 
sensibilidade é apresentado no APÊNDICE C. 
4.1.3. Fluxos mássicos de biomassa 
Aqui será apresentada a metodologia utilizada para o cálculo dos fluxos mássicos de cada 
rota por safra. O procedimento geral apresentado no equacionamento para o cálculo dos fluxos 
mássicos por safra foi desenvolvido com base em HASSUANI et al. (2005). 
Primeiramente foram estabelecidos parâmetros iniciais. Os cálculos foram feitos para 
uma colheita de 4 milhões de toneladas de cana. O teor de fibra dos colmos é de 13,44% 
(HASSUANI et al., 2005) e o teor de palha é de 14% (HASSUANI et al., 2005). Na colheita 
mecanizada uma parcela dos colmos é perdida ao ser arrastada junto com a palha pelo fluxo de 
ar dos extratores. O gráfico da Figura 5 mostra a perda de colmos para diferentes níveis de palha 
no transbordo. 
 
Figura 5: Perda de colmos durante a colheita devido ao extrator de palha (CARDOSO, 
2014) 
A inspeção da Figura 5 mostra que sem recolhimento de palha, os extratores estariam 
funcionando a plena carga e a perda de colmos é máxima. Recolhendo toda a palha, os 
extratores estariam desligados e a perda é mínima. Obviamente que essas situações são 
impraticáveis de maneira que sempre alguma quantidade de palha é carregada junto com os 
colmos, mas nunca toda. Na recuperação por colheita integral, a quantidade de palha recolhida 
é controlada apenas pela potência do extrator. Sendo assim, para obter 50% da palha na usina é 
necessário operar a colheitadeira expelindo 50% da palha para o solo e carregando 50% da 
palha no transbordo. Portanto, a taxa de recolhimento da colheitadeira é de 50% o que resulta 
numa perda de colmos de 6% ao observar-se a curva da Figura 5. Na recuperação por fardos, a 
quantidade de palha na usina não é controlada apenas pela potência do extrator, mas também 

























nominal tem uma eficiência de separação de 75,7% de maneira que 24,3% da palha é carregada 
com os colmos. Para a taxa de recolhimento da colheitadeira de 24,3%, ao observar-se a curva 
da Figura 5,  a perda de colmos é de 7,78%. 
Em ambas as rotas existem impurezas minerais associadas à carga de palha e colmos. A 
diferença na velocidade de rotação dos extratores em cada uma das rotas faz com que os teores 
de impurezas minerais não sejam iguais. Baseado em dados disponíveis em HASSUANI et al. 
(2005) foi construída uma curva do teor de impurezas na carga de cana de acordo com a taxa 
de recolhimento de palha da colheitadeira. A Figura 6 ilustra esta curva. 
 
Figura 6: Relação das impurezas minerais com a taxa de recolhimento de palha da colheitadeira 
Da inspeção da Figura 6 tem-se que o teor de impurezas minerais na carga de colmos para 
a rota de recuperação por colheita integral é de 0,132% e para a rota por fardos é de 0,11%. 
Nas Equações de 2 a 8 é mostrado o procedimento de cálculo para a determinação dos 
fluxos de biomassa. 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠 = 𝑇𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑏𝑠 . 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜                                         (2) 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 = 𝑇𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 𝑐𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠. 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜                                    (3) 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 =  𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜 −  𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠                              (4) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠 . 𝐸𝑓𝑐𝑜𝑙ℎ𝑒𝑖𝑡𝑎𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎                                (5) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶ℎã𝑜𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠 −  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠                                (6) 
𝐶𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑒𝑔𝑢𝑒𝑏𝑢 =  
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜+ 𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑢
1−𝑇𝐼.𝑀






𝐼. 𝑀 =  𝐶𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑒𝑔𝑢𝑒𝑏𝑢 −  (𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 +  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑢)              (8) 
Sendo:  
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜 – Colmos no campo antes da colheita em toneladas. 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠 – Palha no campo antes da colheita em toneladas em base seca. 
𝑇𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑏𝑠  – Teor de palha por tonelada de colmo em base seca. 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 – Colmos perdidos na colheita em toneladas. 
𝑇𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 𝑐𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠 – Taxa de perda de colmos na colheita. 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 – Colmos carregados no transbordo em toneladas. 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 – Palha carregada junto dos colmos no transbordo em toneladas base seca. 
𝐸𝑓𝑐𝑜𝑙ℎ𝑒𝑖𝑡𝑎𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎 – Eficiência de limpeza de impurezas vegetais da colheitadeira. 
𝑇𝐼.𝑀 – Taxa de impurezas minerais. 
𝐶𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑒𝑔𝑢𝑒𝑏𝑢 – Carga entregue na usina em toneladas base úmida. 
𝐼. 𝑀 – Impurezas minerais em toneladas. 
É importante mencionar que, na Equação 7, para o recolhimento por fardos, o termo  
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑢 deve ser calculado com base na umidade da palha carregada no transbordo 
(59,83%) e não da palha enfardada (15,00%). Já para a rota de recuperação por colheita integral 
a umidade da palha no transbordo é a mesma da palha após a limpeza a seco (50,47%), pois 
desconsiderou-se uma possível secagem que poderia ocorrer neste processo. Após a colheita e 
a entrega da carga de colmos na usina, operações ainda têm que ocorrer no campo ou no parque 
industrial para tornar a palha disponível para uso. No caso da recuperação por fardos a palha 
tem que ser enfardada no campo e transportada para usina e no caso da recuperação por colheita 
integral a palha tem que ser separada na estação de limpeza a seco. As Equações de 9 a 16 
mostram o procedimento de cálculo para a determinação da quantidade de palha livre na usina 
e para a determinação da produção de bagaço. 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐸𝑛𝑓𝑎𝑟𝑑𝑎𝑑𝑎𝑏𝑠 = (%𝑅𝑒𝑐𝑜𝑙ℎ𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 − 𝐸𝑓𝑐𝑜𝑙ℎ𝑒𝑖𝑡𝑎𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎). 𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠              (9) 






𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠(𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙)𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 . (1 −  𝐸𝑓𝑙𝑖𝑚𝑝,𝑠𝑒𝑐𝑜𝐼.𝑉)                   (11) 
𝐼. 𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙 = (𝐼. 𝑀). (1 − 𝐸𝑓𝑙𝑖𝑚𝑝,𝑠𝑒𝑐𝑜𝐼.𝑀)                                        (12) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑆𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑜𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 . 𝐸𝑓𝑙𝑖𝑚𝑝,𝑠𝑒𝑐𝑜𝐼.𝑉                          (13) 
𝑀𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙 = 𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠(𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙)𝑏𝑢 + 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 + 𝐼. 𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙            (14) 
𝑀𝑀𝐹𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑢 + 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 + 𝐼. 𝑀𝐹𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠                  (15) 
𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑛ã𝑜 𝑠𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎𝑏𝑠 + 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 . 𝑇𝑓𝑖𝑏𝑟𝑎𝑠 + 𝐼. 𝑀                (16) 
Sendo:  
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐸𝑛𝑓𝑎𝑟𝑑𝑎𝑑𝑎𝑏𝑠  – A palha enfardada em base seca em toneladas na recuperação por fardos. 
%𝑅𝑒𝑐𝑜𝑙ℎ𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 – O nível de recolhimento de palha desejado. 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠(𝑓𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠)𝑏𝑠  – Palha junto dos colmos na rota por fardos em base seca em toneladas. 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠(𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙)𝑏𝑠 – Palha junto dos colmos na rota por colheita integral em base seca em 
toneladas após a limpeza a seco. 
𝐸𝑓𝑙𝑖𝑚𝑝,𝑠𝑒𝑐𝑜𝐼.𝑉 – Eficiência de separação da limpeza a seco para impurezas vegetais. 
𝐸𝑓𝑙𝑖𝑚𝑝,𝑠𝑒𝑐𝑜𝐼.𝑀 – Eficiência de separação da limpeza a seco para impurezas minerais. 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑆𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑜𝑏𝑠  – Palha separada na limpeza a seco em toneladas em base seca. 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑛ã𝑜 𝑠𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎𝑏𝑠 – Palha que ao fim de todos os processos continua junto dos colmos e é 
moída. 
𝑀𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙 – Material moído na moenda na rota por colheita integral em toneladas em base 
úmida. 
𝑀𝑀𝐹𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠 – Material moído na moenda na rota por fardos em toneladas em base úmida. 
𝐼. 𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙 – Impurezas minerais na rota por colheita integral após a limpeza a seco em 
toneladas. 
𝐼. 𝑀𝐹𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠 – Impurezas minerais na rota por fardos em toneladas. O mesmo valor obtido pela 






𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜𝑏𝑠 – Material na saída da moenda em base seca em toneladas. 
𝑇𝑓𝑖𝑏𝑟𝑎𝑠 – Teor de fibras em base seca nos colmos. 
As Equações de 2 a 16 têm como objetivo determinar a massa de palha solta e bagaço de 
ambas as rotas por safra. Para seguir no cálculo do dimensionamento dos equipamentos da 
planta de potência é preciso estabelecer o tempo e o modo de funcionamento efetivo da usina 
ao longo do ano. No presente estudo foram avaliados dois modos de operação da usina. O 
primeiro consiste na gaseificação de toda biomassa disponível (bagaço e palha) com o gás de 
síntese produzido sendo aproveitado no sistema BIG-GTCC. Ou seja, neste modo de operação 
não há a caldeira convencional e o novo sistema fica com a responsabilidade do suprimento da 
demanda de vapor e eletricidade para o processo da usina. Este modo de operação será referido 
deste ponto em diante no texto como Gaseificação Total. O segundo modo consiste na 
manutenção do sistema convencional já existente na usina (caldeiras, turbogeradores e etc.) e 
na adição de um sistema BIG-GTCC independente para utilização da biomassa excedente da 
planta convencional. A biomassa excedente é o bagaço não queimado pela caldeira. Este, 
juntamente com a palha recuperada, forma a mistura de biomassa que será gaseificada. Neste 
caso, o novo sistema não tem a necessidade de fornecer o vapor e eletricidade para o processo, 
já que estas utilidades são fornecidas pelo sistema convencional pré-existente. A designação 
deste modo de operação deste ponto em diante no texto será Gaseificação Parcial. Ambos os 
modos de operação possuem acionamento elétrico dos equipamentos necessários no processo 
(moeda, desfibradores e etc.) e tem um consumo de 28 kWh/t cana (SEABRA et al., 2010). 
Além disso, o consumo de vapor para o processo é de 360 kg/t cana (SEABRA et al., 2010). 
No modo Gaseificação Total, um problema que foi encontrado em avaliações 
preliminares foi o atendimento do vapor do processo, razão pela qual a operação, neste caso, 
fica restrita apenas ao período de safra. Considerou-se uma safra efetiva de 185 dias. No modo 
Gaseificação Parcial, o vapor do processo não depende da planta anexa sendo possível operá-
la durante o ano todo. Neste caso, foram considerados 330 dias efetivos de operação. 
A Equação 17 mostra o cálculo da vazão mássica da biomassa de alimentação do 











?̇?𝐺𝑇𝑏𝑠 – O fluxo mássico de biomassa no modo Gaseificação Total em base seca em kg/s. 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑏𝑠 – A massa de palha solta em base seca obtida por alguma das rotas em kg. 
𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜𝑏𝑠 – A massa de bagaço produzido em base seca em kg. 
185 – Dias efetivos de safra. 
24 – Horas por dia. 
3600 – Segundos por hora. 
Para o cálculo da vazão mássica da biomassa de alimentação do modo Gaseificação 
Parcial é necessário primeiro a modelagem de uma planta de potência de uma usina 
convencional, em cuja operação está presente a caldeira de bagaço, para a obtenção do 
excedente de biomassa. A modelagem citada foi obtida em SEABRA et al. (2010). Este estudo 
apresenta o consumo de bagaço e palha na caldeira para uma usina que processa 4 milhões de 
toneladas de cana e tem um consumo de vapor de 360 kg/t cana. Com o PCI (Poder Calorífico 
Inferior) do bagaço e da palha utilizados e a massa de cana processada, foi calculada a demanda 
energética de biomassa por tonelada de cana processada. A partir daí, recalculou-se a demanda 
de bagaço para o PCI do bagaço utilizado no presente estudo. A Tabela 6 resume os resultados 
obtidos. 
Tabela 6: Consumo de bagaço na usina a caldeira 
Cana Processada [t] 4.000.000 
SEABRA et al. (2010) 
Bagaço consumido (b.u) [t] 236.200 
PCIbu bagaço [MJ/kg] 7,2 
Palha consumida (b.u) [t] 250.352 
PCIbu palha [MJ/kg] 13,3 
Entrada de energia [MJ] 5,03.109 
Bagaço outros usos (b.u) [t] 28.000 
PCIbu bagaço [MJ/kg] 7,195 
Este estudo Bagaço consumido (b.u) [t] 699.160,2 
Bagaço outros usos (b.u) [t] 28.000 
Para o presente estudo considerou-se que a caldeira opera apenas consumindo bagaço. O 
cálculo da biomassa disponível para ser gaseificada é mostrado nas Equações 18 e 19 para o 
modo de operação Gaseificação Parcial. 











𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜 𝑒𝑥𝑐𝑒𝑑𝑒𝑛𝑡𝑒𝑏𝑠 – O bagaço não queimado na caldeira em base seca em kg. 
𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜𝑏𝑠 – O bagaço queimado na caldeira em base seca em kg. 
𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜 𝑜𝑢𝑡𝑟𝑜𝑠 𝑢𝑠𝑜𝑠𝑏𝑠 – O bagaço destinado a outros usos. 
?̇?𝐺𝑃𝑏𝑠 – O fluxo mássico de biomassa no modo Gaseificação Parcial em base seca em kg/s. 
330 – Dias efetivos de safra. 
24 – Horas por dia. 
3600 – Segundos por hora. 
4.1.4. Simulação do gaseificador 
O gaseificador selecionado para este estudo utiliza a técnica de leito fluidizado 
borbulhante devido à sua maior tolerância a variações no tamanho das partículas, na 
composição e na densidade do combustível (de SOUZA-SANTOS, 2015). Como as 
propriedades da biomassa não são constantes ao longo da operação da planta, essa técnica é 
adequada. Além disso, optou-se por operar um sistema pressurizado, já que estes são mais 
apropriados para maiores escalas, devido ao aumento de capacidade propiciado pela 
pressurização do reator. Na Figura 7, a variação da capacidade é ilustrada de acordo com o 
modo de operação (WALDHEIM & CARPENTIERI, 2001).  
 
Figura 7: Capacidade adequada aos diferentes tipos de operação de gaseificadores 
(WALDHEIM & CARPENTIERI, 2001) 
A operação do gaseificador pressurizado impõe os desafios da alimentação da biomassa 






(2009), por ser, segundo os autores, o único sistema comercialmente disponível para a 
alimentação em altas pressões (>20 bar). Este sistema consome gás inerte para o seu 
funcionamento o que cria a necessidade de um suprimento constante de gás nitrogênio. Por isso 
optou-se por realizar a gaseificação com gás oxigênio como agente oxidante. Para fornecer 
tanto o O2 quanto o N2, foi adicionada ao sistema uma Unidade de Separação de Ar (USA). 
A capacidade do gaseificador foi estimada com base na Equação 20 para a operação 
pressurizada com O2 segundo JIN et al. (2009): 
𝐶𝑎𝑝 = 77.8𝑝 + 549                                                        (20) 
Sendo: 
𝐶𝑎𝑝 – A capacidade máxima em toneladas por dia em base seca. 
𝑝 – A pressão em bar. 
Foi adotada a hipótese simplificadora de que a pressão de operação dos gaseificadores é 
a pressão do combustor das turbinas a gás do sistema BIG-GTCC adicionada da perda de carga 
do sistema de limpeza de gás. Como para os dois modos de operação analisados, a turbina a gás 
operada não é a mesma, seus combustores têm pressões diferentes e por isso os gaseificadores 
tem pressões diferentes. A especificação dos parâmetros das turbinas a gás selecionadas será 
detalhada na seção 4.1.8. Para o modo de operação Gaseificação Total, a pressão do reator é de 
2,24 MPa e para o modo de operação Gaseificação Parcial, a pressão é de 1,43 MPa. Com isso 
foram calculadas as capacidades máximas para cada caso e optou-se por dividir a alimentação 
de biomassa em dois gaseificadores para a Gaseificação Total, sendo possível utilizar apenas 
um reator na Gaseificação Parcial. Gaseificar em um único reator na Gaseificação Total 
significaria passar da capacidade máxima indicada pela Equação 20. 
A simulação da gaseificação foi feita utilizando o modelo matemático CeSFaMB cuja 
validação é extensa (de SOUZA-SANTOS, 2015). O simulador faz os balanços de massa e 
energia a cada ponto do equipamento, levando em consideração diversas espécies químicas. 
São utilizadas as equações fundamentais de fenômenos de transporte, correlações empíricas e 
semi-empíricas e um banco de dados para a obtenção dos resultados (LIMA, 2016). Mais 
detalhes do modelo matemático podem ser encontrados em de SOUZA-SANTOS (2010). 
A simulação foi feita variando-se o diâmetro do reator, o fator de ar e a umidade da 






biomassa de alimentação assumiu os valores de 15%, 20% e 25%. Já o diâmetro do reator 
assumiu os valores de 4, 5 e 6 metros para a Gaseificação Parcial e de 5, 6 e 7 metros para a 
Gaseificação Total. Nem todas as condições simuladas foram factíveis, pois problemas como 
perda de fluidização ou elutriação, condição na qual material sólido do leito está presente no 
gás na saída do reator, foram encontrados. Porém, após as simulações feitas obteve-se um mapa 
completo da operação dos sistemas nas diferentes condições propostas. Ao todo foram 
simuladas nove combinações de fator de ar e umidade para cada um dos modos de operação. 
Explorou-se essas combinações pelo fato de que havia previamente o interesse de fazer a 
simulação para mais que um nível de umidade da biomassa de entrada, possibilitando avaliar o 
desempenho do sistema para diferentes temperaturas de saída dos gases da caldeira de 
recuperação, sendo este parâmetro determinante para a eficiência de operação da planta. Como 
será tratado na seção 5.3.3, simular em mais que um nível de umidade implicou simular também 
em diferentes fatores de ar e por isso as variações de fator de ar e umidade foram analisadas. 
Além da variação dos parâmetros citados, para cada ponto operacional (umidade – fator 
de ar), foi variado o diâmetro do reator em três valores. Cada ponto operacional tem sua 
temperatura média do reator e, portanto, sua densidade do gás. Além disso, cada ponto tem uma 
vazão mássica específica de gás produzido devido aos diferentes valores de fator de ar e 
umidade da biomassa, sendo fixo apenas a vazão de biomassa seca em cada rota. Sendo assim, 
as condições fluidodinâmicas variam em cada ponto de operação de maneira que, caso fosse 
fixado apenas um diâmetro, este poderia estar em regiões de boa eficiência operacional para 
alguns pontos e ruins para outros. Para que não houvesse essa distorção, cada ponto operacional 
foi simulado em três diâmetros, sendo que seus valores foram determinados por simulações 
preliminares que indicaram os intervalos propostos. A seleção do diâmetro para cada par fator 
de ar – umidade se deu como base na eficiência exergética, sendo este parâmetro sugerido em 
otimizações de geometria por de SOUZA-SANTOS & CAMARA (2018). O diâmetro de maior 
eficiência seguiu então para a simulação no ciclo de geração de potência completo da usina. As 
Tabela 7,Tabela 8Tabela 9 eTabela 10 mostram os dados de entrada no CeSFaMB para as 
diversas simulações realizados 
Tabela 7: Dados gerais de entrada no CeSFaMB 
Equipamento Gaseificador 
Modo de Operação Leito fluidizado borbulhante 
Modelo para velocidade de fluidização Wen and Yu 







Tabela 8: Dados geométricos fixos e de projeto do gaseificador simulado 
Seção transversal do leito Circular 
Seção transversal do Freeboard Circular 
Altura do Leito 4 m 
Altura do Reator 10 m 
Tubos internos no Freeboard e no leito Ausentes 
Jaqueta (camisa) externa Ausente 
Geometria Cilíndrica 
Alimentação de biomassa 1 m 
Posição injeção intermediária 1 m 
Definições distribuidor Default 
 
Tabela 9: Dados sobre a injeção de gases no gaseificador 
Agente Oxidante 95%O2, 2%N2 e 3%Ar  (%molar) 
Injeção Intermediária 1,1%O2, 98,5%N2 e 0,4%Ar (%molar) 





Tabela 10: Dados variáveis de acordo com o modo de operação utilizados na simulação do 
gaseificador 
 Gaseificação Total Gaseificação Parcial 
Temperatura Injeção Agente Oxidante 513,8 K 556,06 K 
Temperatura Injeção intermediária 372,11 K 373,20 K 
Diâmetro 5, 6 e 7 m 4, 5 e 6 m 
Pressão de Injeção  2240,0 kPa 1430,0 kPa 
Pressão média do reator  2210,0 kPa 1402,6 kPa 
 
Um elemento que tem ampla influência na gaseificação é a granulometria da biomassa 
alimentada no reator. Foi considerado que a granulometria da palha triturada é a mesma do 
bagaço, tendo esta sido obtida em de SOUZA-SANTOS & CAMARA (2018).  
Tabela 11: Granulometria da biomassa gaseificada 












A injeção intermediária modela o fluxo de gás inerte que entra no reator pelo Lock 
Hopper. A temperatura da injeção intermediária foi definida com base em JIN et al. (2009). 
Esta temperatura tem que ser controlada para evitar a pirólise do combustível na linha de 
alimentação o que geraria problemas consideráveis. Segundo BIZZO et al. (2014), a 
devolatilização começa por volta de 200 ºC, de maneira que a temperatura utilizada em JIN et 
al. (2009) e neste estudo é adequada. 
Tanto o agente oxidante quanto o gás inerte para o Lock Hopper são obtidos da Unidade 
de Separação de Ar presente na planta. Eles são comprimidos até a pressão desejada e injetados 
ou no sistema de alimentação ou no gaseificador. A integralidade do oxigênio gerado é injetada 
no gaseificador, enquanto parte importante do nitrogênio gerado é ventilado para atmosfera, 
sendo a menor parcela direcionada para o Lock Hopper. Sendo assim, a capacidade da USA é 
dada pela necessidade de oxigênio para a gaseificação. Na Tabela 9, a biomassa alimentada não 
está em temperatura ambiente por ter passado por um processo de secagem e sua temperatura 
na saída do secador é maior que a temperatura ambiente. 
A diferença observada entre a temperatura de injeção do agente oxidante é devido ao fato 
que na Gaseificação Total, como a pressão do reator é maior, foi realizada uma compressão 
com inter-resfriamento. Na Gaseificação Parcial, como a pressão do reator é menor a 
compressão foi realizada em um único estágio. 
4.1.5. Modelagem do secador 
O secador de biomassa foi modelado de maneira simplificada como um volume de 
controle. A biomassa úmida e os gases de exaustão de uma caldeira de recuperação são fluxos 
de entrada. A biomassa seca no teor de umidade desejado e os gases de exaustão juntamente 
com o vapor de água proveniente da secagem são fluxos de saída. As trocas de calor e massa 
no interior do secador e a cinética da secagem não foram modeladas neste estudo. A Figura 8, 







A temperatura dos gases de exaustão da caldeira de recuperação requerida na entrada do 
secador para levar a biomassa ao teor de umidade desejado é calculada pela aplicação da 
Equação 21: 
?̇?𝑓𝑔𝐶𝑝𝑓𝑔 (𝑇𝑖𝑛𝑓𝑔 − 𝑇𝑜𝑢𝑡𝑓𝑔)
=  ?̇?𝑒𝑣𝑎𝑝(ℎ𝑣𝑎𝑝 − ℎ𝑙𝑖𝑞) + ?̇?𝑟𝑒𝑚(ℎ𝑙𝑖𝑞.𝑠𝑎𝑡 − ℎ𝑙𝑖𝑞) +  ?̇?𝑏𝑖𝑜𝐶𝑝𝑏𝑖𝑜(𝑇𝑜𝑢𝑡𝑏𝑖𝑜 − 𝑇𝑖𝑛𝑏𝑖𝑜) (21) 
Sendo: 
?̇?𝑓𝑔- Vazão mássica dos gases de exaustão em kg/s. 
?̇?𝑒𝑣𝑎𝑝-  Vazão mássica da umidade evaporada em kg/s. 
?̇?𝑟𝑒𝑚 - Vazão mássica de umidade remanescente em kg/s. 
?̇?𝑏𝑖𝑜 - Vazão mássica de biomassa seca em kg/s. 
 𝐶𝑝𝑓𝑔 -  Calor específico a pressão constante dos gases de exaustão em kJ/kg.K. 
 𝐶𝑝𝑏𝑖𝑜 - Calor específico a pressão constante da biomassa seca em kJ/kg.K. 
𝑇𝑖𝑛 e 𝑇𝑜𝑢𝑡 - as temperaturas de entrada e de saída dos gases de exaustão e da biomassa seca em 
K. 
 ℎ𝑣𝑎𝑝 - Entalpia do vapor em kJ/kg. 
 ℎ𝑙𝑖𝑞 - Entalpia da água líquida comprimida na entrada em kJ/kg. 






 ℎ𝑙𝑖𝑞.𝑠𝑎𝑡 - Entalpia da água líquida saturada da umidade remanescente na biomassa em kJ/kg. 
Foi considerada uma diferença de temperatura de 5 K entre os gases de exaustão do 
secador e biomassa seca. O calor específico da mistura de palha e bagaço foi considerado o 
mesmo da biomassa lenhosa apresentada em GEBREEGZIABHER et al (2013), sendo 1,2566 
kJ/kg.K. A temperatura de saída dos gases do secador foi fixada em 90ºC para todos os casos. 
A temperatura de entrada da biomassa é a ambiente de 25ºC. O termo ℎ𝑣𝑎𝑝 foi obtido 
assumindo-se a condição de vapor saturado na temperatura da mistura. O termo ℎ𝑙𝑖𝑞, foi obtido 
pela entalpia do líquido saturado na mesma temperatura de entrada da biomassa. O termo 
ℎ𝑙𝑖𝑞.𝑠𝑎𝑡 foi obtido pela entalpia do líquido saturado na mesma temperatura de saída da biomassa. 
Os termos ?̇?𝑟𝑒𝑚 e ?̇?𝑒𝑣𝑎𝑝, são determinados de acordo com a umidade inicial da biomassa e a 
umidade final desejada. O termo ?̇?𝑓𝑔 é obtido na simulação do ciclo completo no software 
Cycle Tempo. Com todos os termos conhecidos, a temperatura de entrada do secador (exaustão 
da caldeira de recuperação) é calculada isolando-se o termo 𝑇𝑖𝑛𝑓𝑔.  
4.1.6. Unidade de Separação de Ar  
Este equipamento não foi modelado no presente estudo. A unidade foi considerada como 
um volume de controle e fixaram-se as propriedades do ar de entrada e as propriedades da 
corrente rica em N2 e rica em O2 como as mesmas de JIN et al. (2009) para o equipamento 
operando no modo Stand-Alone. A potência requerida pela Unidade de Separação de Ar é a 
requerida pelos compressores de ar, nitrogênio e oxigênio, sendo que estes consumos foram 
considerados internos ao ciclo e foram descontados para o cálculo da potência líquida. A Figura 
9 ilustra o sistema. 
 
4.1.7. Ciclos de potência 
Os ciclos de potência foram modelados no software Cycle Tempo. Foram desenvolvidas 
configurações diferentes: uma para a Gaseificação Total e outra para a Gaseificação Parcial. 






Foi necessário desenvolver mais que uma configuração pois cada modo de operação tem um 
requerimento de temperatura de saída da caldeira de recuperação diferente. Isso implica a 
adição ou não de trocadores de calor e mudanças na configuração da caldeira de recuperação 
de calor dependendo do requisito da temperatura dos gases de exaustão. É importante ressaltar 
que cada ponto simulado é um ponto de projeto, ou seja, não está sendo simulada, em nenhum 
caso, a operação off-design de nenhum equipamento do ciclo de potência. O critério utilizado 
no projeto do ciclo de potência foi o máximo aproveitamento da energia térmica dos gases de 
exaustão da turbina a gás, de maneira que a temperatura requerida na secagem e a temperatura 
de exaustão da caldeira de recuperação fossem a mesma. Caso o mesmo lay-out de planta de 
potência fosse utilizado para todos os casos, não seria possível sempre obter o máximo 
aproveitamento da energia térmica para todos os pontos de operação. 
A Figura 10 mostra a planta do ciclo de potência para a Gaseificação Total para ambas as 
rotas de recuperação.  
Figura 10: Representação do sistema de potência no modo Gaseificação Total 
A biomassa entra no secador úmida e é seca ao trocar calor com os gases de exaustão 
saídos da caldeira de recuperação. A biomassa, no teor de umidade desejado, segue para o 
sistema de alimentação e é injetada no gaseificador onde ocorrem as reações de gaseificação e 






particulado, é resfriado no gerador de vapor e passa por um filtro cerâmico onde os álcalis 
condensados são separados do gás. O gás limpo segue para o sistema de potência a gás para ser 
queimado. Os gases de exaustão da turbina a gás vão para a caldeira de recuperação, onde geram 
vapor, e depois seguem para o secador. O vapor é utilizado no sistema de potência a vapor e é 
utilizado para fornecer calor para o processo da usina. A USA recebe ar comprimido e entrega 
uma corrente rica em 𝑁2 e uma corrente rica em 𝑂2. A primeira segue para o Lock Hopper, 
sendo que parte não utilizada é descartada para a atmosfera. A segunda vai para o gaseificador 
integralmente. 
No caso dos sistemas operando em Gaseificação Parcial, a temperatura dos gases de 
exaustão da caldeira de recuperação é mais baixa em relação a Gaseificação Total e por isso foi 
mudada a configuração da caldeira. As caldeiras de recuperação neste caso, operam com pinch-
point constante de 10 K, valor fixo pela imposição de 10 K como mínima diferença de 
temperatura em trocadores de calor. Como não foi possível abaixar a temperatura de saída 
diminuindo o pinch-point, a configuração do sistema foi alterada com diferenças na alimentação 
do gerador de vapor (equipamento G) e com a adição de trocadores de calor a jusante do 
evaporador quando necessário. Também há uma diferença importante em relação ao sistema de 
Gaseificação Total, que é que neste caso a operação da planta de geração de potência se dá o 
ano todo e não há a necessidade do sistema BIG-GTCC fornecer vapor para o processo. A 







Figura 11: Representação do sistema de potência no modo Gaseificação Parcial  
As únicas diferenças deste sistema para o apresentado na Figura 10 são: a ausência do 
processo e da sua demanda de vapor, um pré-aquecimento no fluxo de alimentação do gerador 
de vapor (equipamento G), e o fato do compressor de O2 possuir apenas um estágio. A 
compressão neste caso é feita para uma pressão menor do que para o Gaseificação Total e por 
isso optou-se por não realizar o inter-resfriamento. 
O Quadro 1, resume as considerações feitas nas simulações. 
Quadro 1: Considerações sobre as simulações  
Turbina a vapor 
• Eficiência mecânica = 0,99  
• Eficiência isoentrópica = 0,80 (SEABRA, 2008) 
Turbina a gás 
• Eficiência mecânica compressor = 0,9865 (JIN et al., 2009) 
• Eficiência mecânica expansor = 0,9865 (JIN et al., 2009) 
Compressores 






• Eficiência mecânica = 0,90 (JIN et al., 2009) 
Bombas 
• Eficiência isoentrópica = 0,90 (SOUZA-SANTOS & CAMARA 2018) 
• Eficiência mecânica = 0,65 (JIN et al., 2009) 
Gerador 
• Eficiência mecânica = 0,986 (JIN et al., 2009) 
Sistema de condensação 
• Delta T (Condensador) = 8K 
• Delta P (Torre de resfriamento) = 1 bar 
• Tout (Torre de resfriamento) = 303 K 
Filtro Cerâmico 
• Delta P = 5% (JIN et al., 2009) 
Gerador de Vapor 
• Delta P = 2% (JIN et al., 2009) 
Ciclone 
• Delta P = 3,5% (JIN et al., 2009). Neste ponto, a referência traz o valor de 0,5%, 
porém quando se calcula a perda de carga do ciclone em relação a pressão média 
do gaseificador obtém-se o valor de 3,5% 
Superfícies de troca de calor 
• Diferença mínima de temperatura das correntes que trocam calor entre si é de 10 K 
Caldeira de recuperação  
• A consideração das superfícies de troca de calor estabelece o pinch-point mínimo 
da modelagem de 10 K 
• Propriedades do Vapor (Gaseificação Total) – 100 bar e 520°C 
• Propriedades do Vapor (Gaseificação Parcial) – 100 bar e 535°C 
• Delta P = 5,3% (JIN et al., 2009) 
Desaerador 
• 2,5 bar na Gaseificação Total 









4.1.8. Definição das turbinas a gás 
A operação de turbinas a gás comerciais projetadas para operar com gás natural com gases 
de baixo poder calorífico é possível mediante algumas modificações no equipamento e com 
técnicas de operação com a seleção cuidadosa dos parâmetros de funcionamento para uma 
operação segura (KIM et al., 2011). A investigação da operação off-design de um turbina a gás 
operando com gás de síntese é alvo de estudos que identificam um série de dificuldades, como 
o limitações no compressor e o superaquecimento das palhetas da turbina (KIM et al., 2011). 
Não faz parte do escopo deste estudo investigar o funcionamento de uma tubina a gás específica 
operando com gás de baixo poder calorífico em uma condição off-design. O procedimento 
adotado no presente estudo foi semelhante ao proposto por JIN et al. (2009), estudo no qual 
estabeleceu-se que o desempenho de uma turbina a gás para gás de síntese seria o mesmo de 
um turbina comercial operando com gás natural no ponto de projeto. Ou seja, está se 
considerando que será projetada e construída e estará disponível comercialmente uma turbina a 
gás nova projetada para operar com gás de síntese que terá o mesmo desempenho de uma 
turbina a gás comercial operando com gás natural no ponto de projeto. Sendo assim, obtiveram-
se turbinas a gás genéricas a partir da simulação de turbinas a gás comerciais. Considerou-se 
que estas turbinas a gás genéricas operam nas condições de projeto em todos os pontos 
analisados. 
Para a Gaseificação Total, onde toda a biomassa é gaseificada, o volume de gás de síntese 
é consideravelmente maior do que para a Gaseificação Parcial. Sendo assim, selecionou-se uma 
turbina de maior porte para este caso. A turbina base da turbina genérica neste caso é a 
SIEMENS SGT6-5000F. Suas condições de funcionamento foram simuladas no software Cycle 
Tempo de acordo com os dados presentes em SIEMENS (2018). Na Tabela 12, é feita uma 
comparação entre os dados de referência e os dados obtidos na simulação. 
Tabela 12: Simulação da turbina a gás para Gaseificação Total 
 SIEMENS (2018) Simulação 
Potência 250000 kW 250002,97 kW 
Temperatura da exaustão 598 ºC 598 ºC 
Razão de pressão no compressor 18,9:1 18,9:1 
Vazão mássica de exaustão 588 kg/s 588 kg/s 
Eficiência 39,3% 39,302% 
   
Ef. Isoentrópica compressor - 88,0% 
Ef. Isoentrópica expansor - 88,74% 







Na Gaseificação Parcial, o volume de gás de síntese produzindo é menor, de maneira que 
foi selecionada uma turbina de menor porte para ser a base da turbina genérica neste caso. A 
escolhida foi a SIEMENS SGT6-2000E. O mesmo procedimento de simulação foi feito e seus 
resultados são mostrados na Tabela 13. 
Tabela 13: Simulação da turbina a gás para Gaseificação Parcial 
 SIEMENS (2018) Simulação 
Potência 117000 kW 117003,56 kW 
Temperatura da exaustão 532 ºC 532 ºC 
Razão de pressão no compressor 12,8:1 12,8:1 
Vazão mássica de exaustão 368 kg/s 368 kg/s 
Eficiência 35,2% 35,201% 
   
Ef. Isoentrópica compressor - 88,0% 
Ef. Isoentrópica expansor - 89,67% 
Temperatura na entrada da turbina - 1076,91 ºC 
 
É importante ressaltar que os dados obtidos em SIEMENS (2018) e pelas simulações de 
turbinas a gás dispostos nas Tabela 12 e Tabela 13 são para as condições ISO de ensaio de 
turbinas. As simulações dos ciclos de potência foram feitas para temperatura ambiente de 25°C, 
sendo a pressão e a umidade relativa as mesmas da especificação. Esta diferença implica uma 
mudança nos parâmetros de funcionamento da turbina. Porém, por simplificação, este desvio 
não foi levado em conta e aproximaram-se os parâmetros da turbina obtidos na simulação para 
condição ISO como sendo as mesmas para as condições do presente estudo. 
4.2. Análise econômica 
A análise econômica tem início na seleção dos parâmetros que a definem: taxa de 
desconto, vida útil da planta, os custos de capital, os custos com biomassa e os custos com 
O&M (Operação e Manutenção). A taxa de desconto utilizada foi de 12% (real), a vida útil de 
25 anos e os custos de O&M como sendo 4% do investimento. Toda a análise foi feita para 
Reais de 2015, sendo a taxa de câmbio utilizada de 3,33 Reais por Dólar. Os custos de 
maquinário industrial foram corrigidos com base no CEPCI (Chemical Engineering Plant 
Index) publicado pela Chemical Engineering Magazine quando a fonte dos dados era para 
outros anos. O custo da palha foi corrigido para 2015 com base no IGP-M. 




















1,41 32,83 na t(bs)/h 0,7 
Tratamento da 
Palha (Integral) 
23,25 32,83 na t(bs)/h 0,7 
Secador de 
Biomassa 
44,17 30,00 30 MW 0,7 
      
Lock Hopper 
(Gas. Total) 
19,04 500,00 na t(bs)/h 1 
Lock Hopper 
(Gas. Parcial) 
17,59 500,00 na t(bs)/h 1 
Gaseificador 
(Gas. Total) 
31,53 761,54 2268,38 t(bs)/dia 0,7 
Gaseificador 
(Gas. Parcial) 




117,21 77,00 na MW 0,6 
Filtro Cerâmico 85,83 14,40 na actual m³/s 0,65 
      
U.S.A 169,07 76,60 na t O2/hora 0,5 
Compressor O2 23,14 10,00 na MW 0,67 
Compressor N2 18,42 10,00 na MW 0,67 
      
Turbina a gás 290,49 266,00 344 MW 0,75 
HRSG 258,38 355,00 na MW 1 
Turbina a vapor 236,02 136,00 na MW 0,67 
O detalhamento da obtenção dos custos de capital, as fontes de onde eles foram obtidos e 
da fonte dos fatores de escala são mostrados no APÊNDICE A. Todos os custos são referentes 
à enésima planta.   
Os custos foram recalculados para a planta projetada neste estudo. Quando a capacidade 
requerida era menor que a capacidade máxima, o custo do equipamento na escala desejada foi 
obtido por meio da aplicação da Equação 22: 












𝐶 – O custo na escala desejada. 
𝐶0 – O custo base. 
𝐶𝑎𝑝𝑑𝑒𝑠𝑒𝑗𝑎𝑑𝑎 – A capacidade desejada. 
𝐶𝑎𝑝𝑏𝑎𝑠𝑒 – A capacidade base. 
𝑓- O fator de escala. 
Quando a capacidade requerida era maior que a máxima, dividiu-se a primeira pela 
segunda e arredondando o valor para o próximo número inteiro. Isso resulta no número de 
unidades necessárias e com ele calculou-se a capacidade e o custo de cada unidade individual, 
sendo este obtido utilizando-se a Equação 22. Posteriormente o custo do conjunto de 
equipamentos iguais foi calculado com base em JIN et al. (2009) utilizando a Equação 23:  
𝐶𝑐𝑜𝑛𝑗 = 𝑛. (𝐶𝑢𝑛𝑖𝑡)
0,9                                                          (23) 
Sendo: 
𝐶𝑐𝑜𝑛𝑗 – O custo do conjunto de equipamentos iguais. 
𝑛 – o número de equipamentos necessários. 
𝐶𝑢𝑛𝑖𝑡 – O custo unitário de cada equipamento. 
A análise econômica foi feita considerando-se que a construção da planta de potência se 
dá de uma única vez (Overnight Cost), ou seja, a taxa de desconto não age sobre o capital 
durante a construção da planta. Para a obtenção do investimento é necessário adicionar os custos 
indiretos e os custos com contingências aos custos dos equipamentos instalados. A 
determinação dos custos indiretos e dos custos com contigências foi feita com base em 
WORLEY & YALE (2012), valendo 25% do custo instalado para os indiretos e 20% do custo 
instalado somado aos indiretos para as contingências. O cálculo do investimento de cada 
equipamento é mostrado na Equação 24: 
𝐼𝑛𝑣 = 𝐶𝐼. (1.25). (1.2)                                                  (24) 
Sendo: 
𝐼𝑛𝑣 – Investimento. 






Os custos da palha foram obtidos com base em CARDOSO (2014) para ambas a rotas de 
recolhimento analisadas no presente estudo. Os dados foram obtidos para uma taxa de 
recolhimento de aproximadamente 47% e considerou-se que os valores seriam os mesmos caso 
a colheita fosse feita com 50% de recolhimento. A Tabela 15 mostra os custos já em Reais de 
2015. 
Tabela 15: Custos de recolhimento da palha 
 Fardos Integral 
Custo (R$/t)b.s 92,25 60,34 
No modo de operação Gaseificação Total a planta de potência fornece vapor e energia 
elétrica para o processo produtivo de açúcar e etanol e compra o bagaço da usina. Neste caso, 
a planta de potência possui dois produtos: a energia elétrica e o vapor. Para fazer o rateio dos 
custos entre estes dois produtos foi feita uma alocação em base exergética. O APÊNDICE D, 
aprofunda a discussão sobre a alocação de custos e seus impactos nos resultados. Na 
Gaseificação Parcial, a usina é autossuficiente em energia elétrica e vapor de maneira que o 
único produto da planta de potência é a energia elétrica exportada para a rede e não é necessário 
alocar custos. 
Com os custos de capital obtidos para cada ponto de análise, os custos com a biomassa e 
os custos com O&M, a produção de potência e a exportação de vapor de processo é possível 
obter o Custo Nivelado de Energia (CNE) por meio das Equações 25 a 28: 
𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 𝐴𝑛𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜 =  𝐶𝑂&𝑀 + 𝐶𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠𝑎 + 𝐶𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜                      (25) 
𝐶𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜 = 𝐼𝑛𝑣. [
(1+𝑖)𝑛.𝑖
(1+𝑖)𝑛−1








                                                          (28) 
Sendo:  
𝐶𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜 – O custo de capital anualizado. 
𝐼𝑛𝑣 – Investimento. 






𝑛 – Número de períodos. 
𝐶𝑁𝐸 – Custo Nivelado de Energia. 
𝑒𝑥 – Fator de alocação exergética. 
𝐵𝑒𝑛𝑒𝑟𝑔𝑖𝑎 𝑒𝑙é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 – Exergia da corrente elétrica que sai do sistema. 
𝐵𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 – Exergia total que sai do sistema (corrente elétrica e vapor). 
Para ampliar a análise além da especificidade dos parâmetros selecionados, foram feitas 
análises de sensibilidade referente aos seguintes parâmetros: custo de capital, custo da palha na 
usina e custo do bagaço fornecido para a planta BIG-GTCC. O custo de capital foi variado entre 
0,6 e 1,4 vezes o custo base e o custo da palha foi variado entre 0,5 e 1,5 vezes o custo base. Já 
o custo do bagaço foi variado de 0 (caso base) a 100 R$/t(bu). E ainda, foi variada a escala da 





















5.1. Fluxos mássicos de biomassa 
Sabendo a quantidade de cana no campo, a perda de colmos em cada rota de recuperação, 
o teor de palha, a eficiência de separação da colheitadeira para as diferentes rotas, o teor de 
fibras do colmo e as eficiências de separação da estação de limpeza a seco, foram calculados os 
fluxos mássicos de biomassa por safra utilizando-se da Equação 2 à Equação 16. Os valores 
estão dispostos na Tabela 16 e na Tabela 17: 
Tabela 16: Fluxos mássicos do material entregue na usina 
 Colheita Integral Fardos 
Cana no campo [t] 4.000.000 4.000.000 
Palha no campo bs [t] 560.000 560.000 
Palha no transbordo bs [t] 280.000 136.080 
Palha no transbordo bu [t] 565.258 338.753 
Impurezas minerais na carga [t] 5.716 4.435 
Perdas na colheita [t] 240.000 311.280 
Material entregue na usina bu [t] 4.330.974 4.031.908 
 





Palha no campo [t] 560.000 560.000 
Palha recolhida com colmos [t] 280.000 136.080 
Palha deixada no chão [t] 280.000 423.920 
Palha enfardada [t] 0 143.920 
Palha enfardada corrigida [t]2 - 159.015 
Palha separada na limpeza a seco [t] 196.000 0 
Palha com colmos após separação [t] 84.000 136.080 
Palha na usina [t] 280.000 280.000 
 
                                                          






A Tabela 18 mostra a composição da biomassa média gaseificada para o modo de 
operação Gaseificação Total. 
Tabela 18: Composição da biomassa média gaseificada no modo de operação Gaseificação 
Total (composição antes da secagem) 
 Fardos Integral 
Umidade 45,5 50,1 
Voláteis 78,7 80,6 
Carbono Fixo 16,9 16,7 
Cinzas 4,4 2,6 
   
Carbono 45,1 45,7 
Hidrogênio 5,7 6,0 
Oxigênio 44,1 44,9 
Nitrogênio 0,6 0,6 
Enxofre 0,1 0,1 
Cinzas 4,4 2,6 
 
A Tabela 19 mostra a composição da biomassa média gaseificada para o modo de 
operação Gaseificação Parcial. 
Tabela 19: Composição da biomassa média gaseificada no modo de operação Gaseificação 
Parcial(composição antes da secagem) 
 Fardos Integral 
Umidade 41,1 50,2 
Voláteis 77,7 81,3 
Carbono Fixo 16,1 15,7 
Cinzas 6,2 3,0 
   
Carbono 44,6 45,8 
Hidrogênio 5,5 6,1 
Oxigênio 42,9 44,4 
Nitrogênio 0,6 0,6 
Enxofre 0,2 0,1 
Cinzas 6,2 3,0 
 
A composição da biomassa média é obtida pela ponderação das composições da palha e 
do bagaço, conforme a sua participação na mistura de biomassa. Como, para cada caso, há 
participações diferentes de palha e bagaço na biomassa média e a composição da palha varia de 






Para ambos modos de operação a rota de recuperação por fardos apresenta uma menor 
umidade ao passo que apresenta um maior teor de cinzas. No modo de operação Gaseificação 
Parcial, o teor de cinzas das rotas é maior em relação à Gaseificação Total devido à maior 
participação da palha na biomassa gaseificada. Em relação à umidade, na Gaseificação Parcial, 
a umidade diminui pelo mesmo fator para a rota de recuperação por fardos, porém para a rota 
por colheita integral praticamente não há mudança no teor de umidade devido ao fato de que a 
palha, por esta rota, e o bagaço têm umidades individuais semelhantes e a mudança das suas 
proporções na mistura não altera a umidade da biomassa média. 
A Tabela 20 traz as composições entre palha e bagaço da biomassa gaseificada. A 
inspeção das participações relativas de cada biomassa em ambos os modos de operação mostra 
que na Gaseificação Parcial, a participação da palha ganha relevância em virtude da diminuição 
da participação do bagaço, já que parte dele foi queimado na caldeira convencional e por isso 
não segue para a gaseificação. 
Tabela 20: Composição da biomassa gaseificada entre palha e bagaço 
  Fardos Integral 








Palha [t(bs)] 159.015 20% 196.000 25% 
Bagaço [t(bs)] 636.202 80% 590.461 75% 
      
Gaseificação 
Parcial 
Palha [t(bs)] 159.015 37% 196.000 46% 
Bagaço [t(bs)] 272.622 63% 226.881 54% 
 
5.2. Simulações dos Ciclos de Potência 
A Tabela 21 mostra a caracterização dos fluxos representados na Figura 12 para a rota de 
recuperação por fardos para o ponto de simulação fator de ar 0,17 e umidade 20%. A escolha 
deste ponto será justificada na seção 5.3.1. A recuperação por fardos foi escolhida apenas como 
exemplo. Por ora, ressalta-se que este ponto de operação foi escolhido a título de mostrar os 
estados termodinâmicos de cada corrente, já que seria inconveniente mostrar os resultados de 
todos os pontos simulados neste nível de detalhamento. As vazões mássicas dos outros pontos 






Figura 12: Sistema de potência para a Gaseificação Total 
Tabela 21: Caracterização dos fluxos da Gaseificação Total(Umidade 20%, razão de ar 0,17) 
Código Pressão [bar] Temperatura [°C] Vazão mássica [kg/s] Tipo 
1 1,01 25,00 91,30 Biomassa 
2 1,01 85,00 62,19 Biomassa 
3 19,85 350,00 74,02 Gás de Síntese 
4 1,01 25,00 561,76 Ar 
5 19,15 452,94 561,73 Ar 
6 19,15 1302,22 635,78 Gás de exaustão 
7 1,07 623,23 635,78 Gás de exaustão 
8 1,01 209,29 635,78 Gás de exaustão 
9 1,01 90,00 664,90 Gás de exaustão 
10 100 520 122,54 Vapor 
11 2,5 135,51 27,62 Vapor 
12 2,5 205,03 27,62 Vapor 
13 0,12 49,42 27,62 Vapor/Água 
14 0,12 49,42 27,62 Água 
15 2,5 127,41 122,55 Água 
16 100 128,56 122,55 Água 
17 100 311,00 24,81 Vapor 
18 2,5 135,51 90,81 Vapor 
19 2,5 127,41 90,81 Água 
20 1,01 25,00 46,28 Ar 
21 6,22 178,06 46,28 Ar 






23 1,58 9,00 10,87 Oxigênio 
24 22,40 240,61 10,87 Oxigênio 
25 23,25 98,96 4,98 Nitrogênio 
 
A Tabela 22 mostra a caracterização dos fluxos representados na Figura 13, também para 
o ponto umidade 20% e razão de ar 0,17 para a rota de recuperação por fardos, sendo que o 
ponto foi o selecionado pelo mesmo motivo já citado e a rota por fardos foi selecionada apenas 
como exemplo. 
Figura 13: Sistema de potência para a Gaseificação Parcial 
Tabela 22: Caracterização dos fluxos da Gaseificação Parcial(Umidade 20%, razão de ar 0,17) 
Código Pressão [bar] Temperatura [°C] Vazão mássica [kg/s] Tipo 
1 1,01 25,00 25,68 Biomassa 
2 1,01 85,00 18,92 Biomassa 
3 12,60 350,00 22,30 Gás de Síntese 
4 1,01 25,00 218,58 Ar 
5 12,16 368,86 218,58 Ar 
6 12,16 1079,97 240,88 Gás de exaustão 
7 1,07 550,66 240,88 Gás de exaustão 
8 1,01 165,94 240,88 Gás de exaustão 
9 1,01 90,00 247,64 Gás de exaustão 






11 1,6 114,43 34,198 Vapor 
12 1,6 191,57 34,20 Vapor 
13 0,12 49,42 34,20 Vapor/Água 
14 0,12 49,42 34,20 Água 
15 1,6 113,30 38,33 Água 
16 100 114,34 38,33 Água 
17 100 311,00 11,86 Vapor 
18 100 311,00 11,86 Água 
19 - - - - 
20 1,01 25,00 13,91 Ar 
21 6,22 178,06 13,91 Ar 
22 1,45 9,00 1,51 Nitrogênio 
23 1,58 9,00 3,26 Oxigênio 
24 14,30 282,91 3,26 Oxigênio 
25 23,25 98,6 1,51 Nitrogênio 
 
5.3. Produção de potência 
5.3.1. Gaseificação Total 
A Figura 14 mostra a potência líquida produzida para todos os pontos de análise para o 
modo de operação Gaseificação Total para as ambas rotas de recolhimento. 
 
Figura 14: Potência líquida produzida na Gaseificação Total 
Nos tons de verde têm-se os resultados para a rota de recuperação por colheita integral e 
nos tons de vermelho os resultados para o recolhimento por fardos. Os marcadores triangulares, 
circulares e quadrados correspondem às razões de ar 0,19, 0,17 e 0,15, respectivamente. Esta 






os resultados das análises de sensibilidade referente às cinzas, ao capital e ao custo da palha. 
Nota-se que para o mesmo fator de ar (mesmo marcador), a produção de potência não apresenta 
significativa diferença entre as rotas. Já quando se compara o resultado para diferentes razões 
de ar (diferentes marcadores), nota-se uma diferença maior. Em ambas as rotas a menor razão 
de ar, 0,15, produziu a maior potência, e a maior, 0,19, a menor potência. Isso ocorre porque, 
com maiores razões de ar, uma maior parcela de biomassa é consumida na combustão, 
resultando numa maior fração molar de gases como gás carbônico e vapor d’água no gás de 
síntese. Além disso, a destruição de exergia nessa condição de operação é maior, resultando em 
menores eficiências exergéticas de gaseificação e menores potências produzidas no ciclo de 
potência.  
Houve nas curvas um comportamento de aumento da potência produzida com o aumento 
da umidade. Isso ocorre pelo fato de que o aumento da umidade de entrada da biomassa no 
gaseificador reduz a demanda térmica do secador e por consequência reduz a temperatura de 
saída da caldeira de recuperação. Isso, por si só, aumenta a potência gerada nas turbinas a vapor. 
Já no sistema de potência a gás, o que ocorre é que, a mudança da umidade dentro do mesmo 
fator de ar, altera pouco o aporte energético na turbina a gás (massa de gás de síntese 
multiplicado pelo seu PCI), pois apesar do aumento da umidade abaixar o PCI, ele também 
aumenta a vazão mássica do gás de síntese de maneira que um fator compensa o outro e o aporte 
energético fica, em termos práticos, constante. Porém, o gás de menor PCI requer uma menor 
quantidade de ar sendo comprimida para se atingir a temperatura fixada do inlet da turbina. Este 
valor foi obtido nas simulações cujos resultados estão dispostos na Tabela 12 e na Tabela 13. 
Sendo assim, apesar do expansor da turbina gerar menos potência devido à queda do PCI 
decorrente do aumento da umidade, o compressor da turbina está consumindo menos potência 
por uma menor necessidade de ar. O efeito combinado desses dois fatores resulta num pequeno 
aumento de produção de potência na turbina a gás. Este comportamento de aumento de potência 
com o aumento da umidade da biomassa gaseificada também foi observado por HUGHES & 
LARSON (1997), pelo mesmo motivo explicado acima. Neste ponto, é importante voltar a 
destacar que no presente estudo não foi feita uma avaliação de operação off-design e que este 
pequeno aumento de potência é obtido com a turbina a gás funcionando com as mesmas 
eficiências para todos os casos. 
É importante ressaltar que as curvas da Figura 14 não são tendenciais, ou seja, não devem 
ser extrapoladas. Poderia se pensar que elas indicam que o aumento da umidade além de 30% 






aumento da umidade abaixa a temperatura do reator para níveis em que as reações de 
gaseificação podem não se completar e a operação pode se tornar impossível ou extremamente 
ineficaz. Portanto, deve-se analisar os resultados apenas nos intervalos mostrados. 
A Tabela 23 traz alguns dados adicionais da análise técnica apenas para a umidade de 
20% e razão de ar 0,17. Este ponto foi selecionado como o ponto da operação padrão dentre 
todas as possibilidades simuladas neste estudo. As menores razões de ar e as maiores umidades 
resultam num abaixamento da temperatura de gaseificação para limites inferiores instáveis, pois 
as reações de gaseificação podem não se completar e pode haver alcatrão no gás produzido. Já 
as menores umidades e maiores razões de ar resultam num aumento da temperatura que traz 
problemas como a fusão de cinzas e o aumento da velocidade do gás que permeia o leito, 
causando a elutriação de partículas para fora do reator. Esta discussão será aprofundada na 
seção 5.3.3. Sendo assim, foi selecionado o ponto intermediário no quesito umidade e razão de 
ar para se detalhamento dos resultados, porém isto não significa que os outros casos não sejam 
possíveis de se operar com segurança, mas apenas que eles estão mais perto de situações limite 
ou potencialmente problemáticas.   
Tabela 23: Dados resumidos das simulações da Gaseificação Total  
Rota Fardos Integral 
Fator de Ar 0,17 
Umidade 20% 
Potência Gerada [kW] 379.544 378.346 
Potência consumida [kW] 19.220 19.264 
Compressores USA [kW] 16.389 16.589 
Compressor O2 [kW] 3.494 3.548 
Compressor N2 [kW] 1.982 1.961 
Compressor Ar [kW] 10.913 11.081 
Bombas [kW] 2.832 2.675 
Potência líquida produzida [kW] 360.324 359.082 
Potência consumida no processo [kW] 24.984 24.600 
Preparo de biomassa [kW] 978 1.605 
Calor fornecido para o processo [kWth] 199.680 194.669 
Potência Exportada [kW] 334.361 332.877 
Energia Elétrica (EE) exportada [kWh/t colmo] 402 393 
EE exportada [kWh/t material moído] 358 350 
Eficiência Cogeração (Base PCI)3 70,7% 68,7% 
Eficiência Geração Elétrica (Base PCI) 45,5% 44,5% 
Eficiência Calor Útil (Base PCI) 25,2% 24,1% 
                                                          







Avaliando o consumo de potência, nota-se que o realizado pelos compressores da USA é 
significativamente maior do que o realizado de pelas bombas do ciclo. Além disso, um consumo 
que é importante, apesar de não ser inerente ao ciclo de potência, é o da energia elétrica 
fornecida para o processo de fabricação de álcool e açúcar. As eficiências de geração de energia 
elétrica são consideravelmente maiores que as eficiências obtidas usualmente em sistemas 
Rankine, inclusive nos mais avançados, o que também se expressa nos valores obtidos de 
energia elétrica exportada ou por tonelada de colmo ou por tonelada de material entregue.  
Foram realizadas análises de sensibilidade variando-se o teor de cinzas da palha. A palha 
não é um material homogêneo e sua composição varia em relação a um grande número de 
variáveis, desde a rota de recolhimento a condições climáticas e variedades plantadas. Por isso 
investigou-se o comportamento da produção de potência em relação à variação de cinzas. O 
valor máximo de cinzas foi de 16% para a recuperação por colheita integral e na recuperação 
por fardos o teor foi variado de 6,5% a 16%. A Figura 15 mostra os resultados da sensibilidade 







Figura 15: Sensibilidade da produção líquida de potência em relação à variação do teor de 











Nos gráficos da Figura 15, estão indicados o teor de umidade (caixas de texto) e o teor de 
cinzas no eixo X, e no eixo Y a variação percentual da potência líquida em relação ao cenário 
base apresentado na Figura 14. As curvas azuis, laranjas e cinzas referem-se aos fatores de ar 
0,19, 0,17 e 0,15, respectivamente. O aumento no teor de cinzas diminui a produção de potência 
entre 3 e 4,15% para todos os pontos de análise. Apesar do considerável incremento de cinzas 
na palha, a potência não cai na mesma ordem devido ao fato que, na Gaseificação Total, ainda 
há uma grande massa de bagaço que atenua a variação das cinzas da mistura final de biomassa 
alimentada no gaseificador; ou seja, apesar de ser um aumento extremamente considerável de 
cinzas na palha, este aumento é reduzido quando se mistura a palha com todo o bagaço 
proveniente da moagem.  










Figura 16: Sensibilidade da produção líquida de potência em relação à variação do teor de 






O aumento do teor de cinzas para 16% diminuiu a potência produzida entre 0,14 e 1,5% 
para todos os pontos analisados. A variação é pequena em relação ao cenário base devido ao 
fato que o teor de cinzas nele já é de 13%. Para a diminuição do teor de cinzas para 6,5% a 
potência produzida aumentou entre 0,4 e 1,8%. Assim como na recuperação por colheita 
integral, as variações no teor de cinzas de palha são atenuadas pela grande participação do 
bagaço na mistura alimentada no gaseificador. 
5.3.2. Gaseificação Parcial 
A Figura 17 mostra a potência líquida produzida para o modo de operação Gaseificação 
Parcial. 
 
Figura 17: Potência líquida produzida para a Gaseificação Parcial 
É possível observar que, assim como na Gaseificação Total, a produção de potência difere 
pouco entre as rotas, sendo que para a razão de ar 0,15 (marcador triangular) a produção é 
praticamente igual. Novamente as diferenças são maiores quando se compara os pontos em 
diferentes razões de ar pelos mesmos motivos apresentados para a Gaseificação Total. O 
aumento da umidade também provocou um aumento na potência gerada pelo mesmo 
comportamento observado na Gaseificação Total. A Tabela 24 traz dados adicionais da análise 
técnica para o ponto da operação padrão. 
Tabela 24: Dados resumidos das simulações da Gaseificação Parcial  
Rota Fardos Integral 
Fator de Ar 0,17 
Umidade 20% 






Potência consumida [kW] 6.185 6.228 
Compressores USA [kW] 4.686 4.797 
Compressor O2 [kW] 929 956 
Compressor N2 [kW] 475 465 
Compressor Ar [kW] 3.281 3.376 
Bombas [kW] 1.499 1.431 
Potência liquida produzida [kW] 109.043 109.924 
Preparo de biomassa [kW] 418 473 
Potência Exportada [kW] 108.625 109.451 
Energia Elétrica (EE) exportada [kWh/t colmo] 267 264 
EE Exportada [kWh/t colmo] [BIG-GTCC] 233 231 
EE Exportada [kWh/t colmo] [Planta Convencional]4 34 34 
EE exportada [kWh/t material moído] 249 255 
Eficiência Geração Elétrica (Base PCI) [BIG-GTCC]5 51,52% 50,25% 
Novamente, a maior parte da potência consumida internamente foi referente aos 
compressores da USA. Neste modo de operação a planta de potência não tem compromisso em 
fornecer nem energia elétrica e nem vapor para o processo de fabricação de açúcar e álcool. 
Isso se traduz numa maior eficiência de geração de energia elétrica em relação à Gaseificação 
Total. 
Foram feitas análises de sensibilidade variando-se o teor de cinzas nos mesmos intervalos 
da sensibilidade para o sistema operando em Gaseificação Total. Os resultados são mostrados 
na Figura 18 e na Figura 19. Na recuperação por colheita integral, o aumento do teor de cinzas 
para 16% apresenta um impacto considerável na produção de potência em relação a 
Gaseificação Total. Isso porque o efeito atenuante do bagaço é diminuído neste modo de 
operação devido à menor participação do bagaço na mistura gaseificada. A diminuição da 









                                                          
4 A exportação de 34 e 34 kWh/t colmo são referentes ao excedente de energia produzido pelo sistema de 
potência a vapor (Caldeira de bagaço e turbinas a vapor) da planta convencional. 








   
 
 
Já para a recuperação por fardos, o aumento do teor de cinzas para 16% diminuiu a 
potência produzida entre 1 e 1,6% para todos os pontos analisados. A variação é pequena em 
relação ao cenário base devido ao fato que o teor de cinzas nele já é de 13%, porém maior que 
na Gaseificação Total devido à diminuição do efeito atenuante do bagaço. Para a diminuição 
do teor de cinzas para 6,5%, a potência produzida aumentou entre 1,5 e 2,4%, valores também 












Figura 18: Sensibilidade da produção líquida de potência em relação à variação do teor de 






   




5.3.3. Análise das variações de fator de ar  
Nos ciclos de potência propostos para ambos os modos de operação, a secagem da 
biomassa é feita pelos gases de exaustão da caldeira de recuperação, sendo que um teor final de 
umidade menor requer uma temperatura de saída dos gases de exaustão maior e, portanto, 
implica uma menor eficiência termodinâmica do sistema de potência a vapor e o inverso 
também é verdadeiro. Porém a secagem não influencia apenas a geração de potência de maneira 
direta. O teor de umidade da biomassa gaseificada influência parâmetros da gaseificação como 
temperatura, vazão mássica do gás de síntese, composição e poder calorífico, velocidade dos 
gases no leito, dentre outros. Entre os citados destaca-se a temperatura. Uma biomassa mais 
úmida causa a alimentação de mais água no reator o que tende a diminuir a temperatura interna. 
Uma temperatura muito baixa pode não ser suficiente para que as reações de gaseificação 
ocorram e pode resultar na alta presença de alcatrão no gás de síntese, tornando a operação 
impossível. A temperatura pode ser reestabelecida com o aumento do fator de ar, que aumenta 




Figura 19: Sensibilidade da produção líquida de potência em relação à variação do teor de 






ser convertida em frações combustíveis do gás de síntese, abaixando o seu PCI. Ao mesmo 
tempo, uma biomassa mais seca, tende a aumentar a temperatura do reator. A temperatura 
possui um limitante superior, ou seja, se atingir valores muito altos, problemas como a fusão de 
cinzas ou elutriação de partículas podem ocorrer tornando a operação impossível. Isso pode ser 
compensado com a diminuição do fator de ar, que ao queimar menos biomassa diminui a 
liberação de calor e traz a temperatura para valores adequados, além de aumentar a massa a ser 
convertida em frações combustíveis do gás de síntese, aumentando o seu PCI. Sendo assim, é 
fácil notar que há uma forte relação entre o funcionamento global do sistema e o ponto 
operacional (razão de ar – umidade) que é escolhido e por isso esses valores foram variados nos 
intervalos propostos.  
5.4. Custo Nivelado de Energia 
5.4.1. Gaseificação Total 
A comparação econômica entre as rotas se dá com base no custo nivelado de energia. O 
CNE foi obtido considerando que a planta de potência fornece vapor e energia elétrica para a 
usina e compra bagaço e palha no modo de operação Gaseificação Total. No modo Gaseificação 
Parcial, a planta de potência não tem nenhum compromisso com a usina e apenas compra palha 
e bagaço.  Em ambos os modos de operação o custo do bagaço no cenário base é zero e custos 
diferentes de zero foram avaliados nas análises de sensibilidade. A Figura 20 mostra o CNE 
para o sistema operando em Gaseificação Total no cenário base. 
 






A rota de recuperação por colheita integral apresenta custos maiores que a rota de 
recuperação por fardos quando se comparam os mesmos pontos de operação; ou seja, quando 
se comparam as curvas de mesmos marcadores, observa-se que em todos os pontos as curvas 
verdes (rota integral) resultam em custos mais elevados que suas pares vermelhas (fardos). 
Porém há de se ressaltar que esta diferença não é grande, sendo que ela não passa de 1,5% em 
nenhum dos pontos. Sendo assim, na faixa de operação considerada as rotas apresentam um 
comportamento semelhante ao da produção de potência: não há uma diferença apreciável entre 
elas. Em diferentes razões de ar as rotas apresentam diferenças pelo fato de que as potências 
produzidas mudam consideravelmente para diferentes pontos de operação. Referente às 
diferentes umidades analisadas, é interessante notar a queda de custos que o aumento da 
umidade provoca em todas as curvas. Por exemplo, para a recuperação por fardos operando no 
fator de ar 0,15, o CNE cai de 200 R$/MWh em 15% de umidade para 196,33 R$/MWh em 
25% de umidade, o que se explica pelo aumento de potência observado com o aumento de 
umidade e pela diminuição dos custos com a secagem devido ao menor requerimento do 
secador. 




Fator de ar 0,17 
Custo total anualizado [R$/MWh] 237 239 
Capital [R$/MWh] 168 174 
Biomassa [R$/MWh] 16 11 
O&M [R$/MWh] 53 55 
Fator de alocação exergética 86% 86% 
Investimento [106 R$] 2.107 2.178 
R$/kW 5.551 5.757 
CNE [R$/MWh] 203 206 
A Tabela 25, apresenta os resultados da análise econômica para o ponto da operação 
padrão. Analisando os custos dos sistemas, nota-se que o custo de capital é o mais importante 
na formação do custo total anualizado, seguido do custo de O&M e finalmente pelo da 
biomassa. O que diferencia as rotas é a biomassa devido à diferença entre seus custos de 
recuperação de palha em cada rota, sendo maior na rota por fardos. O investimento é próximo 
ao comparar-se as rotas, porém são maiores na rota por colheita integral. Um elemento que 






devido à maior umidade da biomassa gaseificada por esta rota. O custo específico da planta é 
maior para a rota integral devido ao seu maior custo de capital e sua menor capacidade instalada. 
A Figura 21 e a Figura 22 mostram a variação do CNE em relação ao teor de cinzas da 







Figura 21: Sensibilidade do CNE em relação à variação do teor de cinzas da rota por fardos 









No caso da rota de recuperação por fardos, o aumento do teor de cinzas para 16% gera 
um pequeno aumento de custo de no máximo de 0,53% para todos os pontos, e a redução para 
6,5% provoca uma diminuição do custo em não mais do que 0,62%. Já para a rota por colheita 
integral, o aumento para 16% no teor de cinzas aumentou o CNE no máximo em 1,5%, sendo 
este valor maior do que o da rota por fardos devido ao maior aumento do teor de cinzas em 
relação ao cenário base. Observa-se que, em ambas as rotas, a variação do teor de cinzas da 
palha não acarreta mudanças importantes no custo final da energia por conta de dois fatores: na 
Gaseificação Total qualquer variação da palha é fortemente atenuada pela grande massa de 
bagaço presente na mistura e pelo fato de que o aumento ou diminuições no teor de cinzas são 
acompanhados por mudanças na escala dos equipamentos, de maneira que os custos 
acompanham, não linearmente, essas variações. 
5.4.2. Gaseificação Parcial 
A Figura 23 mostra o CNE de cada rota operando em Gaseificação Parcial. 
Figura 22: Sensibilidade do CNE em relação à variação do teor de cinzas da rota por colheita 












Figura 23: Custo nivelado de energia para a Gaseificação Parcial  
Assim como na Gaseificação Total, quando comparadas nos mesmos pontos de operação 
a recuperação por fardos produz custos menores que a recuperação por colheita integral. A 
comparação das curvas de mesmos marcadores mostra que as curvas verdes (Integral) 
produzem custos mais elevados que suas pares vermelhas (Fardos). Porém, a diferença entre as 
rotas ainda é pequena e não passa de 2,5% para os pontos analisados. Novamente, na faixa de 
operação analisada, o CNE segue o resultado da produção de potência para a Gaseificação 
Parcial e não há uma grande diferença entre as rotas.  
Tabela 26: Dados adicionais da análise econômica para a Gaseificação Parcial 
 Fardos Integral 
Umidade 20% 
Fator de ar 0,17 
Custo total anualizado [R$/MWh] 197 200 
Capital [R$/MWh] 127 137 
Biomassa [R$/MWh] 30 19 
O&M [R$/MWh] 40 43 
Investimento [106 R$] 861 938 
R$/kW 7.471 8.072 
CNE [R$/MWh] 197 200 
 
A Tabela 26 mostra os parâmetros da análise econômica para a Gaseificação Parcial para 
o ponto da operação base. Novamente, o custo de capital é o mais relevante na composição do 
custo total anualizado seguido dos custos com O&M e com biomassa. Porém, na Gaseificação 






na Gaseificação Parcial o CNE seja mais sensível ao custo da biomassa do que na Total. A 
diferença do investimento entre as duas rotas se dá pelo fato que na recuperação por colheita 
integral a presença da estação de limpeza a seco e a maior capacidade do secador, devido à 
maior umidade da biomassa gaseificada nesta rota, acarretam custos de capital 
consideravelmente mais altos. Já quando se analisa o custo total anualizado, a diferença entre 
as rotas não é grande pelo fato de que a diferença do investimento se dilui ao longo da vida da 
planta e o custo maior da biomassa pela rota por fardos acaba por compensar o maior custo de 
capital da rota de recuperação por colheita integral. Sendo assim, o CNE de ambas as rotas 
acaba por ficar muito semelhante. Na Gaseificação Parcial é importante notar que a planta BIG-
GTCC vende apenas energia elétrica e neste caso não há a alocação exergética e por isso o custo 
total anualizado é o CNE. 
 Poderia ser esperado que na Gaseificação Parcial a diferença entre as rotas fosse maior 
do que na Gaseificação Total, já que há uma maior participação da palha na mistura gaseificada. 
Sendo o custo da palha uma das principais diferenças entre as rotas, isso deveria produzir um 
descolamento dos resultados. Este raciocínio é válido, porém o custo da biomassa é o custo 
menos importante na formação do custo total anualizado, de maneira que a diferença entre o 
custo da palha entre as rotas não se reflete de maneira expressiva no custo anual total e, portanto, 
no CNE. Sendo assim, a diferença entre as rotas até é maior na Gaseificação Parcial em relação 
a Gaseificação Total, porém ainda é pequena. 
A Figura 24 mostra as análises de sensibilidade do CNE em relação ao teor de cinzas para 















O aumento para 16% no teor de cinzas provoca uma alta do CNE entre 2,7% e 3,30% em 
relação ao cenário base. A diminuição do efeito atenuante do bagaço na Gaseificação Parcial 
faz com que este aumento seja maior do que o da Gaseificação Total que foi no máximo de 
1,5%. 
A Figura 25 mostra a sensibilidade do CNE em relação ao teor de cinzas da palha para a 












Figura 24: Sensibilidade do CNE em relação à variação do teor de cinzas da rota por colheita 










A diminuição do teor de cinzas para 6,5% acarretou numa diminuição do CNE entre 0,58 
e 1,12% enquanto o aumento do teor para 16% acarretou um aumento do CNE entre 0,46% e 
0,9%. Novamente estes intervalos de aumento e diminuição do CNE são maiores do que para a 
Gaseificação Total devido à diminuição do fator atenuante do bagaço. 
5.5. Análises adicionais de sensibilidade 
5.5.1. Custo de palha e capital 
Da Figura 26 a Figura 29, são mostradas as análises de sensibilidade quanto ao custo de 
capital e ao custo da palha de cana de açúcar para ambas as rotas operando tanto em 
Gaseificação Total quanto em Gaseificação Parcial. Apenas os resultados para o ponto da 
operação padrão, fator de ar 0,17 e umidade 20%, são mostrados. Optou-se por proceder dessa 
maneira para simplificar a visualização sem prejuízo de análise, já que os pontos não mostrados 
apresentam os mesmos comportamentos em termos qualitativos. Os custos da palha foram 




Figura 25: Sensibilidade do CNE em relação à variação do teor de cinzas da rota por fardos 






linhas tracejadas correspondem à variação do CNE em virtude da variação do custo de biomassa 
e as linhas cheias à variação do CNE em virtude da variação do custo de capital. 
 
Figura 26: Sensibilidade do CNE em relação ao custo de capital e de biomassa para o ponto 
umidade 20%, fator de ar 0,17 na rota por fardos operando em Gaseificação Total 
 
Figura 27: Sensibilidade do CNE em relação ao custo de capital e de biomassa para o ponto 








Figura 28: Sensibilidade do CNE em relação ao custo de capital e de biomassa para o ponto 
umidade 20%, fator de ar 0,17 na rota por fardos operando em Gaseificação Parcial 
 
Figura 29: Sensibilidade do CNE em relação ao custo de capital e de biomassa para o ponto 
umidade 20%, fator de ar 0,17 na rota por colheita integral operando em Gaseificação Parcial 
A inspeção das figuras demonstra a maior sensibilidade do CNE a variações de custo de 
capital e menor em relação ao custo da palha. Porém o custo da palha ganha importância na 
Gaseificação Parcial devido à sua maior participação relativa no custo anual total. Para ilustrar 
este fato basta comparar as rotas para ambos os modos de operação no mesmo ponto da 
sensibilidade. Por exemplo, na rota por fardos em Gaseificação Total, o aumento em 50% do 
custo da palha aumenta o CNE de 203,7 R$/MWh para 210,0 R$/MWh (aumento de 3,1%) 
enquanto na Gaseificação Parcial este aumento muda o CNE de 196,9 R$/MWh para 211,8 
R$/MWh (aumento de 7,57%). No caso da recuperação por colheita integral, na Gaseificação 






as rotas apresentarem aumentos percentuais maiores em relação ao cenário base, a rota de 
recuperação por fardos apresenta aumentos de maior magnitude, devido ao maior custo da palha 
nesta rota, o que torna o CNE mais sensível a este fator. 
No que diz respeito à sensibilidade a variações do custo de capital, ambas as rotas e ambos 
os modos de operação se mostraram bastante sensíveis a este parâmetro, o que não é uma 
surpresa, já que os custos de capital representam a maior parcela dos custos totais. A rota de 
recuperação por fardos é um pouco menos sensível do que a por colheita integral uma vez que, 
na recuperação por fardos, a participação relativa dos custos de capital no CNE é menor devido 
à maior participação do custo da biomassa. Em relação aos modos de operação, os sistemas 
operando em Gaseificação Total são mais sensíveis ao custo de capital. 
5.5.2. Custo do Bagaço 
A Figura 30 mostra a sensibilidade do CNE em relação à variação do custo do bagaço 
entre 0, 50 e 100 reais por tonelada úmida para a Gaseificação Total para o ponto fator de ar 
0,17 e umidade 20%. 
 
Figura 30: Sensibilidade do CNE para o modo de operação Gaseificação Total para ambas as 
rotas no ponto da operação padrão 
Ambas as rotas são consideravelmente sensíveis a variações no custo do bagaço, pois 
apesar do recolhimento de palha estar ocorrendo, a maior parte da biomassa que está presente 
na usina é bagaço. O aumento do custo do bagaço para 50 R$/t(bu) aumenta o CNE de ambas 







A Figura 31 mostra a sensibilidade do CNE em relação ao custo do bagaço nos mesmos 
valores anteriores para o modo de operação Gaseificação Parcial. 
 
Figura 31: Sensibilidade do CNE para o modo de operação Gaseificação Parcial para ambas 
as rotas no ponto da operação padrão 
Novamente o CNE é bastante sensível ao custo do bagaço por ele representar a maior 
parte da biomassa gaseificada a despeito do recolhimento de palha. Porém, na Gaseificação 
Parcial, sua participação relativa na massa total de biomassa gaseificada é menor do que na 
Total, de maneira que as rotas são menos sensíveis ao custo do bagaço neste modo de operação. 
A Figura 31 mostra uma diferença entre as rotas na Gaseificação Parcial, sendo que a 
recuperação por colheita integral é menos sensível devido ao fato de que os custos de capital 
terem uma importância relativa maior do que na rota por fardos. 
A introdução de um custo de bagaço diferente de zero tem uma implicação importante no 
CNE para ambas as rotas nos dois modos de operação analisados. A usina, fornecedora de 
bagaço, tem a opção de vender esta biomassa para a planta de potência ou vender no mercado 
de bagaço conforme o preço vigente. Analisando a usina e a planta de potência como dois 
agentes econômicos independentes, a planta BIG-GTCC deve conseguir pagar pelo bagaço um 
preço competitivo frente ao mercado, o que resultaria num aumento do CNE. Analisando a 
usina e a planta de potência como um agente econômico único, a energia elétrica gerada na 
planta BIG-GTCC deve ser capaz de remunerar o investimento feito em diversos cenários. Um 
cenário possível, por exemplo, seria um com um alto preço de bagaço no mercado, onde quanto 






a venda direta de bagaço no mercado. Sendo assim, é possível notar que o custo do bagaço que 
a planta de potência recebe estará conectado com o preço do bagaço no mercado e isso impacta 
direta e fortemente no CNE e na competitividade do investimento feito na planta BIG-GTCC. 
5.5.3. Escala da Planta 
Foi ainda investigada a implicação da escala da planta de potência no CNE para ambas 
as rotas no ponto da operação padrão. Esta é uma análise simplificada pois considera que os 
equipamentos têm o mesmo funcionamento da operação na escala base nas diferentes escalas 
propostas. A Figura 32 mostra a variação do CNE para diferentes escalas para o modo de 
operação Gaseificação Total e a Figura 33 para o modo de operação Gaseificação Parcial. 
 
Figura 32: Sensibilidade do CNE com respeito a escala da planta para o modo de operação 
Gaseificação Total 
 







É possível notar uma forte dependência do CNE com respeito à escala da planta. As 
quedas no CNE vão se tornando menos acentuadas conforme se aumenta a escala, sendo que 
de 1 milhão de toneladas a 4 milhões no caso da Gaseificação Total, e a 5 milhões no caso da 
Parcial, as quedas são as mais apreciáveis. A partir destes valores os ganhos de escala vão se 
tornando mais modestos. É possível inferir que a escala base utilizada no presente estudo de 4 
milhões de toneladas de colmos apresenta um bom compromisso entre ganhos de escala e custos 
totais de capital das plantas geradoras de potência.  
A variação da escala das plantas para ambos os modos de operação e ambas as rotas 
demonstra o alto potencial dos ganhos de escala. Apesar de analisadas, plantas para escalas a 
partir de 4 milhões de toneladas de colmos são incomuns e os ganhos de escala começam a ser 
mais tímidos frente aos crescentes riscos associados a estes investimentos devido a possíveis 






















Na Gaseificação Total, a geração de potência entre as duas rotas avaliadas foi muito 
semelhante na faixa de operação analisada, sendo que é possível afirmar que elas se equivalem 
neste quesito. Foram feitas análises de sensibilidade para a avaliação da variação do teor de 
cinzas na geração de potência e observou-se que o seu incremento ou decréscimo tem uma 
influência não desprezível na produção de potência para ambas as rotas. A análise econômica, 
com base no CNE, mostra que a colheita integral resulta em maiores custos de geração na 
comparação dos mesmos pontos de operação. Porém a diferença entre as rotas nos pontos 
analisados não passa de 1,5% e foi considerada muito pequena para que possibilitasse a escolha 
de uma rota em detrimento da outra. A análise do CNE para os cenários com variação do teor 
de cinzas mostra que, apesar de a produção de potência ser influenciada por esta variação, sua 
influência no CNE fica amortecida devido ao fato que o custo de capital da planta acompanha, 
não linearmente, os incrementos ou decrementos da escala dos equipamentos e devido ao fator 
atenuante do bagaço. No que diz respeito à sensibilidade referente aos custos de capital e ao 
custo da biomassa, se nota impactos maiores. O CNE é mais sensível ao custo de capital do que 
ao custo da biomassa, sendo que pode variar desde cerca de 140 a 270 R$/MWh considerando 
ambas as rotas. 
Na Gaseificação Parcial, a geração de potência, na análise total dos pontos de operação, 
não possibilita identificar uma diferença global entre as rotas, de maneira que as rotas também 
se equivalem neste quesito. A sensibilidade em relação ao teor de cinzas é considerável e maior 
do que na Gaseificação Total, devido a maior participação da palha na mistura gaseificada. No 
que diz respeito ao CNE, a rota de recuperação por colheita integral apresenta, também, custos 
maiores de produção de energia, porém a diferença entre as rotas não passa de 2,5% entre os 
pontos analisados e foi considerada muito pequena para que possibilitasse a escolha de uma 
rota em detrimento da outra. A análise do CNE para os cenários com variação do teor de cinzas 
mostra que, apesar de a produção de potência ser influenciada por esta variação, sua influência 
no CNE fica amortecida devido ao fato que o custo de capital da planta acompanha, não 
linearmente, os incrementos ou decrementos da escala dos equipamentos. No entanto esse efeito 
é menor em relação a Gaseificação Total, devido a diminuição do efeito atenuante do bagaço, 
de maneira que a variação das cinzas neste modo de operação pode ser um elemento que 
diferencie as rotas de maneira mais clara. No que diz respeito à sensibilidade referente aos 






ao custo de capital do que ao custo da biomassa, sendo que pode variar desde cerca de 140 a 
260 R$/MWh. 
Em todos os casos o capital é o fator mais importante na formação do custo total 
anualizado, de maneira que é o elemento ao qual os resultados se mostram mais sensíveis. 
Porém essa preponderância, apesar de mantida, é diminuída no modo de operação Gaseificação 
Parcial devido à maior participação, em termos relativos, do custo da palha na formação do 
custo total anualizado. A viabilidade do investimento é fortemente influenciada pela escala da 
planta de potência e pelo custo do bagaço. A escala sugerida por este estudo foi a base utilizada 
de 4 milhões de toneladas colmos colhidos, sendo este valor um bom compromisso entre os 
ganhos de escala e o investimento total. Referente ao custo do bagaço, é notório que seu 
aumento acarreta em incrementos importantes do CNE que podem tornar o investimento menos 
atrativo em detrimento da venda direta de bagaço no mercado. 
Do ponto de vista técnico, se superadas as dificuldades de engenharia como a alimentação 
de biomassa no reator, a limpeza do gás de síntese e a operação de Turbinas a Gás com gases 
de baixo poder calorífico, o sistema BIG-GTCC será extremamente interessante. O ganho de 
eficiência em relação aos sistemas Rankine é relevante, mesmo em relação aos mais avançados. 
Ou seja, a gaseificação de biomassa aliada a ciclos combinados poderia colocar o setor 
sucroenergético no cenário da geração elétrica no país num patamar que os sistemas comerciais 
mais avançados nunca chegariam. Porém, é necessário ressaltar que para que as questões 
técnicas sejam sanadas, é necessário o investimento em pesquisa e desenvolvimento com uma 
perenidade e não dependente dos voláteis preços dos combustíveis fósseis.  
Em relação a questões econômicas, o sistema BIG-GTCC encontra mais empecilhos. Em 
primeiro lugar, nota-se que ele passa a ser mais competitivo apenas em grandes escalas, acima 
de 4 Milhões de toneladas de colmos e seu requerimento de investimento inicial é grande 
quando comparado ao usual do setor sucroenergético. Porém os custos podem variar bastante 
como foi visto nas análises de sensibilidade referente ao custo de capital e ao custo do bagaço. 
Caso os cenários da sensibilidade com custo zero de bagaço e redução do custo de capital se 
materializem no futuro, o sistema BIG-GTCC seria uma opção a ser fortemente considerada. 
Porém caso os cenários de maiores custos de bagaço e capital se materializem, o sistema perderá 
espaço para outras opções com melhor viabilidade econômica. O parâmetro que menos 
influenciará a viabilidade ou não do sistema será o custo da palha, porém esta influência não 






o valor é um indicador preliminar que a enésima planta pode ser atrativa comercialmente, caso 
todos os gargalos que foram considerados como sanados, tenham sido realmente resolvidos. 
Porém uma conclusão mais sólida neste sentido depende de uma análise econômica mais 
profunda com uma análise de fluxo de caixa do investimento, agregando impostos e outros 
elementos que não foram considerados neste estudo. Esta análise mais detalhada não foi 
realizada, pois o foco maior foi possibilitar a comparação do desempenho econômico entre as 
rotas. Mesmo com uma análise mais robusta, ainda haveria a incerteza referente à estimativa 
dos custos de capital para a enésima planta e uma resposta mais precisa do desempenho 
econômico real de uma planta BIG-GTCC ainda deverá demorar algumas décadas. 
Dessa maneira, o sistema BIG-GTCC não será implantando em usinas sucroenergéticas 
apenas pelos seus vantajosos atributos técnicos e por sua possível competitividade econômica. 
Sua efetivação dependerá de o poder público em conjunto com o setor privado entenderem a 
potencialidade deste sistema. A partir disso, deve ser feito um planejamento de investimento 
em pesquisa para que se sane os problemas de engenharia e deve se trabalhar para que se criem 
mecanismos de incentivos econômicos (isenções fiscais, subsídios e etc.) para que se possibilite 
o desenvolvimento desta tecnologia. Porém, num horizonte mais curto de tempo, o mais 
provável é que as usinas do setor, ao se entenderem como produtoras de energia elétrica, façam 
a modernização das suas plantas para sistemas Rankine mais avançados, caso haja condições 
viáveis para tal. Este passo, uma vez avançado, consolidará o setor como um produtor de 
energia elétrica. A consolidação desta nova visão do setor sucroenergético, não apenas como 
produtor de açúcar e álcool, pode, no futuro, colocar o sistema BIG-GTCC como o próximo 
passo para a expansão da capacidade de geração. Sendo assim, devido aos esforços de pesquisa 
ainda necessários, à necessidade da criação de políticas públicas, à necessidade de engajamento 
do setor sucroenergético e ao fato de que hoje existe uma opção de modernização das usinas já 
em estágio comercial, é altamente improvável que o sistema BIG-GTCC seja implantado num 
curto prazo. 
Em suma, é possível dizer que os objetivos do presente estudo foram alcançados por meio 
da metodologia proposta. Obteve-se um panorama geral de qual é o impacto das rotas de 
recuperação de palha no desempenho técnico e econômico da planta BIG-GTCC, inclusive para 
cenários mais amplos de análise como os propostos nas análises de sensibilidade. Foi obtido 
um indicativo de uma possível viabilidade econômica da enésima planta, porém análises mais 
detalhadas devem ser realizadas para uma resposta mais profunda. Além disso, há um grande 






estágio de desenvolvimento, no sentido que muito deve ser avançado no quesito tecnológico. A 
maior fonte de incerteza dos resultados deste estudo está nas estimativas do custo de capital dos 
equipamentos, porém esta foi minimizada pela escolha de fontes que apresentaram dados 
provenientes de análises robustas. Outra fonte de incerteza é a modelagem aproximada da 
turbina a gás. Conclusões mais sólidas deverão se basear em estudos que se apoiem numa 
análise off design do sistema de potência a gás. Ainda assim, as incertezas referentes às 
estimativas e a modelagem técnica são as mesmas para todos os casos, de maneira que a 
comparação entre as rotas não foi prejudicada. Finalmente, a escolha da rota de recuperação de 
palha a ser adotada pela usina, independentemente do modo de operação, terá que levar em 
conta elementos além da geração de potência ou do Custo Nivelado de Energia que cada uma 
produz, preferencialmente características ou condições operacionais específicas que 
justifiquem a seleção de uma rota em particular. 
6.1. Recomendações para trabalhos futuros 
Sugestões para trabalhos futuros: 
• Analisar mais profundamente o funcionamento da turbina a gás operando com gás de 
síntese no contexto deste estudo. 
• Obter composições experimentais da palha de cana de açúcar recolhida por cada rota. 
• Obter mais precisamente a granulometria da palha triturada na usina. 
• Acrescentar novas rotas na análise, como por exemplo a rota de recuperação de palha 
utilizando-se uma forrageira. 
• Avaliar o desempenho do sistema BIG-GTCC recebendo palha por diferentes rotas no 
que diz respeito a emissões de gases de efeito estufa. 
• Avaliar o impacto da eficiência da Estação de Limpeza a Seco no desempenho técnico 
e econômico do sistema BIG-GTCC. 
• Avaliar as dificuldades de se gaseificar a palha de cana de açúcar devido ao seu alto teor 
sais de metais alcalinos. 
• Investigar o impacto da pressão de gaseificação no desempenho do sistema. 
• Realizar uma análise econômica mais detalhada com a elaboração de um fluxo de caixa 
da planta de potência e agregando elementos como impostos e taxas. 
• Realizar uma comparação do sistema BIG-GTCC com o Rankine. 
• Investigar diferentes sistemas de alimentação de biomassa e seus impactos no 
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APÊNDICE A: Estimativas dos custos de equipamentos 
Os custos dos equipamentos foram estimados com base na literatura para a enésima 
planta. Para as fontes que já traziam os custos instalados nada foi feito. Para as fontes que 
traziam o custo do equipamento apenas, foi aplicado o fator de instalação de 2,47 (DUTTA & 
PHILLIPS, 2007) multiplicando o custo do equipamento pelo fator de instalação: 
• Tratamento de Palha 
O tratamento de palha para a rota de recolhimento por fardos foi obtido em CARDOSO 
(2014): 
o Fardos 
Subtraiu-se o custo de preparo de palha do cenário com recolhimento por fardos 
do cenário base (sem recolhimento):  
41,3 − 40,7 = 0,6 𝑀𝑖𝑙ℎõ𝑒𝑠 𝑅$ (2011) 
Este é o custo do equipamento, aplicando-se o fator de instalação e corrigindo o 
valor pelo CEPCI para 2015, tem-se o custo instalado de 1.408.874,17 Reais de 
2015. 
o Integral 
Novamente subtraiu-se o custo de cenário com recolhimento, desta vez por 
colheita integral, do cenário base: 
50,6 − 40,7 = 9,9 𝑀𝑖𝑙ℎõ𝑒𝑠 𝑅$ (2011) 
Aplicando-se o fator de instalação e corrigindo pelo CEPCI para 2015, tem-se 
o custo instalado de 23.246.423,77 Reais de 2015. 
O fator de escala utilizado foi 0,7. 
• Secador de biomassa 
O custo de secador (apenas equipamento) foi obtido em PHILLIPS et al. (2007) com o 
valor de 3.813.728 US$ (2002) com a capacidade base de 30 MW de troca térmica. 
Aplicado o fator de instalação, passando para 2015 e para reais tem-se o valor de 
44.170.206,53 R$. No custo do secador já está incluso o custo do triturador de biomassa. 
O fator de escala utilizado foi 0,7. 
• Lock Hopper 
O custo do Lock-Hopper (apenas equipamento) foi obtido em WORLEY & YALE 
(2012), sendo de 2.483.000,00 US$ (2011). A capacidade base do equipamento é de 500 






custo variável de acordo com a pressão que operam. Para obter o custo do Lock-Hopper 
operando em 22,1 MPa e 14,3 MPa, o custo base foi corrigido por um fator derivado a 
partir de valores presentes em JIN et al. (2009). Para o modo de operação Gaseificação 
Total, o fator foi de 0,98 e para a Gaseificação Parcial o fator foi de 0,91. Sendo assim, 
o custo do Lock Hopper, para o modo Gaseificação Total foi de 19.043.713 Reais (2015) 
e 17.589.291 Reais (2015) para o modo Gaseificação Parcial. Não foi considerada 
nenhuma mudança na capacidade base referente a mudança na pressão de operação do 
Lock Hopper. 
O fator de escala utilizado foi 1 (JIN et al., 2009). 
• Gaseificador 
O custo do Gaseificador pressurizado operando com oxigênio foi obtido em (DUTTA 
& PHILLIPS, 2009), sendo 4.234.968 US$ (2002) com capacidade base de 138.087 
lb/hr de gás de síntese produzido ou 1000 toneladas de biomassa seca por dia. A pressão 
base do reator é de 3 MPa. Aplicando os fatores de correção de custos derivados de JIN 
et al. (2009), sendo de 0,951 para a Gaseificação Total e de 0,879 para a Gaseificação 
Parcial, o fator de instalação e corrigindo-se para 2015 tem-se o custo instalado de 
46.680.997 Reais para a Gaseificação Total, com capacidade base de 761,53 tpd e 
43.115.837 Reais para a Gaseificação Parcial, com capacidade base de 557,81 tpd. O 
custo do gaseificador já inclui o custo do ciclone. 
O fator de escala utilizado foi 0,7 (JIN et al., 2009). 
• Gerador de Vapor (Syngas Cooler) 
O custo do Syngas Cooler foi obtido diretamente como custo instalado de JIN et al. 
(2009), sendo 25.400.000 US$ (2003) para a capacidade base de 77 MW de troca 
térmica. Atualizando para 2015 e convertendo para reais, tem-se o custo instalado de 
117.205.153 Reais. 
O fator de escala utilizado foi 0,6 (JIN et al., 2009). 
• Filtro Cerâmico 
O custo do Filtro Cerâmico foi obtido diretamente como custo instalado de JIN et al. 
(2009), sendo 18.600.000 US$ (2003) para a capacidade base de 14,4 actual m³/s de gás. 
Atualizando para 2015 e convertendo para reais, tem-se o custo instalado de 85.827.395 
Reais. 
O fator de escala utilizado foi 0,65 (JIN et al., 2009). 






O custo da USA foi obtido em JIN et al. (2009), que traz um custo instalado de 
35.600.000 US$ (2003) para a capacidade de 76,6 tO2/h. Convertendo para 2015 e para 
Reais, tem-se o custo instalado de 164.271.789 Reais. Este custo já compreende o custo 
do compressor de ar. 
O fator de escala utilizado foi 0,5 (JIN et al., 2009). 
• Compressores 
O custo dos compressores foi obtido em JIN et al. (2009), sendo de 5.540.000 US$ 
(2003) para o compressor de O2 na capacidade base de 10 MW e 4.410.000 US$ (2003) 
para o compressor de N2 na capacidade base de 10 MW. Em reais de 2015, tem-se o 
custo instalado de 23.135.040 e 18.416.160 Reais para os compressores de O2 e N2, 
respectivamente. 
O fator de escala utilizado foi 0,67 (JIN et al., 2009). 
• Turbina a gás 
O custo instalado da turbina a gás foi obtido em JIN et al. (2009) sendo de 56.000.000 
US$ (2003) para uma capacidade base de 266 MW e uma capacidade máxima de 334 
MW. Convertendo para Reais de 2015 chegou-se ao valor de 258.405.062 Reais. 
O fator de escala utilizado foi 0,75 (JIN et al., 2009). 
• Caldeira de recuperação de calor 
JIN et al. (2009) apresentou o custo da Caldeira de recuperação como 41.200.000 US$ 
(2003), sem o balance of plant (BOP), para uma capacidade base de 355 MW de troca 
térmica. Será considerado que o custo instalado já contém o BOP para que esteja 
coerente com as outras fontes de custo aqui utilizadas. Por isso o valor foi multiplicado 
pelo fator de BOP proposto por JIN et al. (2009) de 1,209 e com isso chegou-se ao custo 
instalado de 49.810.800 US$. Convertendo para reais de 2015 chegou-se ao valor de 
229.845.766 Reais. 
O fator de escala utilizado foi 1 (JIN et al., 2009). 
• Sistema de potência a vapor 
JIN et al. (2009) apresentou o custo instalado do Sistema de potência a vapor como 
45.500.000 US$ (2003) para uma capacidade de 136 MW. Convertendo para Reais de 
2015 tem-se o valor de 209.954.113 Reais.  







APÊNDICE B: Cálculo dos fluxos mássicos de biomassa por rota e detalhamento do 
procedimento e de resultados de simulação 
A determinação dos fluxos mássicos de palha e colmos em cada rota se dá pela aplicação 
das equações 2 a 19, mostradas na seção 4.1.3 do Capítulo 4. A seguir os cálculos são feitos de 
maneira explicita: 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠 = 𝑇𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑏𝑠 . 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜 (2) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠 = (0,14). (4000000) = 560000 𝑡 
 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 = 𝑇𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 𝑐𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠. 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜 (3) 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 = (0,06). (4000000) = 240000 𝑡 (Integral) 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 = (0,078). (4000000) = 311280 𝑡 (Fardos) 
 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 =  𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜 −  𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑃𝑒𝑟𝑑𝑎𝑠 (4) 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 =  4000000 −  240000 = 3760000 𝑡 (Integral) 
𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 =  4000000 −  311280 = 3688720 𝑡 (Fardos) 
 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠 . 𝐸𝑓𝑐𝑜𝑙ℎ𝑒𝑖𝑡𝑎𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎 (5) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 = (560000). (0,5) = 280000 𝑡 (Integral) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 = (560000). (0,243) = 136080 𝑡 (Fardos) 
 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶ℎã𝑜𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠 −  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 (6) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶ℎã𝑜𝑏𝑠 =  560000 −  280000 = 280000 𝑡 (Integral) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶ℎã𝑜𝑏𝑠 =  560000 −  136080 = 423920 𝑡 (Fardos) 
 




𝐶𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑒𝑔𝑢𝑒𝑏𝑢 =  
3760000+ 565258
1−0,013
= 4330974 𝑡 (Integral) 
𝐶𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑒𝑔𝑢𝑒𝑏𝑢 =  
3688720+ 338753
1−0,011








𝐼. 𝑀 =  𝐶𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑒𝑔𝑢𝑒𝑏𝑢 −  (𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 +  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑢) (8) 
𝐼. 𝑀 =  4330974 −  (3760000 +  565258) = 5716 𝑡 (Integral) 
𝐼. 𝑀 =  4031908 −  (3688720 +  338753) = 4435 𝑡 (Fardos) 
 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐸𝑛𝑓𝑎𝑟𝑑𝑎𝑑𝑎𝑏𝑠 = (%𝑅𝑒𝑐𝑜𝑙ℎ𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 − 𝐸𝑓𝑐𝑜𝑙ℎ𝑒𝑖𝑡𝑎𝑑𝑒𝑖𝑟𝑎). 𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑎𝑚𝑝𝑜𝑏𝑠 (9) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐸𝑛𝑓𝑎𝑟𝑑𝑎𝑑𝑎𝑏𝑠 = (0,5 −  0,243). 560000 = 143920 𝑡 
 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠(𝑓𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠)𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 (10) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠(𝑓𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠)𝑏𝑠 =  136080 𝑡 
 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠(𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙)𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 . (1 −  𝐸𝑓𝑙𝑖𝑚𝑝,𝑠𝑒𝑐𝑜𝐼.𝑉) (11) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠(𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙)𝑏𝑠 =  280000. (1 −  0,7) = 84000 𝑡 
 
𝐼. 𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙 = (𝐼. 𝑀). (1 − 𝐸𝑓𝑙𝑖𝑚𝑝,𝑠𝑒𝑐𝑜𝐼.𝑀) (12) 
𝐼. 𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙 = (5716). (1 − 0,8) = 1143 𝑡 
 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑆𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑜𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑠 . 𝐸𝑓𝑙𝑖𝑚𝑝,𝑠𝑒𝑐𝑜𝐼.𝑉 (13) 
𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑆𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑜𝑏𝑠 = (280000). (0,7) = 196000 𝑡 
 
𝑀𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙 = 𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠(𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙)𝑏𝑢 + 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 + 𝐼. 𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙 (14) 
𝑀𝑀𝐼𝑛𝑡𝑒𝑔𝑟𝑎𝑙 = 169577 + 3760000 + 1143 = 3930721 𝑡 
 
𝑀𝑀𝐹𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜𝑏𝑢 + 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 + 𝐼. 𝑀𝐹𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠 (15) 
𝑀𝑀𝐹𝑎𝑟𝑑𝑜𝑠 =  338753 + 3688720 + 4435 = 4031908 𝑡 
 
𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜𝑏𝑠 =  𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎𝑛ã𝑜 𝑠𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑑𝑎𝑏𝑠 + 𝐶𝑜𝑙𝑚𝑜𝑠𝑇𝑟𝑎𝑛𝑠𝑏𝑜𝑟𝑑𝑜 . 𝑇𝑓𝑖𝑏𝑟𝑎𝑠 + 𝐼. 𝑀 (16) 
𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜𝑏𝑠 =  84000 + 3760000. (0,1344) + 1143 = 590487 𝑡 (Integral) 











𝑃𝑎𝑙ℎ𝑎 𝑒𝑛𝑓𝑎𝑟𝑑𝑎𝑑𝑎𝑐𝑜𝑟𝑟 = 143920.
1 − 0,0389
1 − 0,13













= 49,75 𝑘𝑔/𝑠 (Fardos) 
 
 
𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜 𝑒𝑥𝑐𝑒𝑑𝑒𝑛𝑡𝑒𝑏𝑠 = 𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜𝑏𝑠 −  𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜𝑏𝑠 − 𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜 𝑜𝑢𝑡𝑟𝑜𝑠 𝑢𝑠𝑜𝑠𝑏𝑠 (18) 
𝐵𝑎𝑔𝑎ç𝑜 𝑒𝑥𝑐𝑒𝑑𝑒𝑛𝑡𝑒𝑏𝑠 = 590487 −  349580,1 − 14000 = 226907 𝑡 (Integral) 













=  15,14 𝑘𝑔/𝑠 (Fardos) 
Os resultados dispostos de vazão de massa seca aliados com a composição média da 
biomassa gaseificada permitem, por meio de um procedimento de cálculo estequiométrico 
simples, a determinação da vazão mássica de agente oxidante para cada razão de ar desejada 
(0,15, 0,17, 0,19). A vazão mássica da injeção intermediária já está determinada em 10% da 
massa de biomassa seca alimentada como mostrado na Tabela 9. 
Com a composição da biomassa média gaseificada mostrada na Tabela 18 e na Tabela 19, 
a vazão mássica obtida pela aplicação das Equações 17 e 19, fez-se a simulação da gaseificação 
no CeSFaMB. Um passo ainda é necessário para estabelecer os dados de entrada. Vale 
relembrar que a biomassa gaseificada passou por um secador e os dados da Tabela 18 e da 
Tabela 19 são referentes à composição antes da secagem. Neste caso, deve-se corrigir a umidade 






após a secagem. Uma simplificação que foi feita no secador é que neste equipamento ocorre 
apenas a secagem da biomassa, nenhuma perda de voláteis, mistura com inertes nem nada que 
mudaria a composição da biomassa seca acontece. Sendo assim, é feita apenas uma simples 
correção na análise imediata para a umidade desejada. A vazão mássica de biomassa seca 
também é acrescida da umidade de acordo com o teor final de umidade desejado no ponto 
específico no qual a simulação será feita. Vale ressaltar que esta correção não altera em nada a 
estequiometria previamente calculada, pois a água, obviamente, não é consumida na combustão 
da biomassa. 
No passo seguinte a simulação é feita em nove pontos “umidade da biomassa – razão de 
ar”, sendo que para cada ponto o diâmetro é variado em três valores. Sendo assim, para cada 
rota de recuperação e cada modo de operação, foram feitas vinte e sete simulações ao todo. Para 
a seleção do diâmetro que seguirá adiante na análise, foi utilizado o critério da eficiência 
exergética. A seguir, são mostrados dados detalhados de simulação e de composição do gás de 
síntese para ambos os modos de operação e ambas rotas operando no fator de ar 0,17. 
Na Tabela B. 1 e na Tabela B. 2 estão dispostos os resultados para a colheita integral 
operando em Gaseificação Total no fator de ar 0,17. 
Tabela B. 1: Composição do gás de síntese para o fator de ar 0,17 (Gaseificação Total – 
Colheita Integral) 
 Fração Molar (%) 
Umidade 15% 20% 25% 
Diâmetro [m] 5 6 7 
Ar 0,36 0,34 0,32 
H2 19,63 21,00 22,01 
H2O 15,07 17,77 20,84 
H2S 0,04 0,03 0,03 
NH3 0,58 0,54 0,51 
NO 0,00 0,00 0,00 
NO2 0,00 0,00 0,00 
N2 5,93 5,57 5,21 
N2O 0,00 0,00 0,00 
O2 0,00 0,00 0,00 
SO2 0,01 0,01 0,01 
CO 24,97 20,89 17,14 
CO2 20,10 21,39 22,34 
HCN 0,01 0,01 0,00 
CH4 12,87 12,03 11,21 






C2H6 0,15 0,14 0,13 
C3H6 0,01 0,01 0,01 
C3H8 0,01 0,01 0,01 
C6H6 0,07 0,07 0,06 
Tar 0,00 0,00 0,00 
H-Tar 0,00 0,00 0,00 
Total 100,00 100,00 100,00 
 
Tabela B. 2: Resultados detalhados de simulação para o fator de ar 0,17 (Gaseificação Total – 
Colheita Integral) 
 15% 20% 25% 
Diâmetro selecionado [m] 5 6 7 
PCI (CeSFaMB) [MJ/kg] 9,97 9,43 8,88 
PCI (Cycle Tempo) [MJ/kg] 9,99 9,45 8,89 
Vazão mássica biomassa úmida [kg/s] 28,94 30,75 32,80 
PCI biomassa úmida [MJ/kg] 14,08 13,11 12,14 
Vazão mássica gás (1 Gaseificador) [kg/s] 35,28 37,06 39,04 
Vazão mássica gás (Total) [kg/s] 70,56 74,12 78,08 
Temperatura de saída do gás de síntese [K] 1071,54 1032,59 1000,21 
Temperatura de saída do gás de síntese [°C] 798,39 759,44 727,06 
Razão de ar 0,17 0,17 0,17 
Calor específico a pressão constante [kJ/kg.K] 1,92 1,93 1,95 
Aporte energético (entrada TG) [MW] 704,83 700,18 694,51 
Massa Molar gás produzido [kg/mol] 23,10 22,78 22,46 
Eficiência à frio (CeSFaMB) 87,7% 87,6% 87,4% 
Eficiência Exergética (CeSFaMB) 66,0% 65,8% 65,6% 
Exergia física específica [kJ/kg] 1084,94 1039,53 1004,49 
Fluxo de exergia física [kW] 76553,21 77049,60 78430,41 
Exergia química específica [kJ/kg] 10156,85 9641,44 9118,95 
Fluxo de exergia química [kW] 716667,16 714623,49 712007,77 
Fluxo de total de exergia [kW] 793220,38 791673,09 790438,18 
    
Potência TG [kW] 288857,72 289257,72 289508,06 
Potência TV [kW] 87504,33 89087,96 91115,13 
Potência Total [kW] 376362,05 378345,68 380623,19 
Potência consumida [kW] 19202,33 19263,86 19342,34 
Potência líquida [kW] 357159,72 359081,82 361280,85 
Eficiência do ciclo6 50,7% 51,3% 52,0% 
Tsaída Caldeira de recuperação [°C] 247,49 236,95 224,85 
Vazão mássica de vapor [kg/s] 115,27 116,95 119,10 
Temperatura de exaustão TG [°C] 621,49 622,98 624,69 
Vazão mássica dos gases de exaustão TG [kg/s] 652,49 643,25 632,75 
                                                          







Na Tabela B. 3 e na Tabela B. 4 estão dispostos os resultados para a Gaseificação Total, rota 
de recuperação por fardos e fator de ar 0,17: 
Tabela B. 3: Composição do gás de síntese para o fator de ar 0,17 (Gaseificação Total – 
Fardos) 
Umidade 15% 20% 25% 
Diâmetro [m] 5 5 5 
Ar 0,36 0,34 0,32 
H2 18,96 20,36 21,31 
H2O 14,84 17,56 20,80 
H2S 0,05 0,05 0,04 
NH3 0,61 0,58 0,54 
NO 0,00 0,00 0,00 
NO2 0,00 0,00 0,00 
N2 6,10 5,70 5,32 
N2O 0,00 0,00 0,00 
O2 0,00 0,00 0,00 
SO2 0,01 0,01 0,01 
CO 24,80 20,74 16,99 
CO2 20,76 21,98 22,83 
HCN 0,01 0,01 0,00 
CH4 13,06 12,27 11,45 
C2H4 0,20 0,19 0,17 
C2H6 0,15 0,14 0,13 
C3H6 0,01 0,01 0,01 
C3H8 0,01 0,01 0,01 
C6H6 0,07 0,07 0,06 
Tar 0,00 0,00 0,00 
H-Tar 0,00 0,00 0,00 
Total 100,00 100,00 100,00 
 
 
Tabela B. 4: Resultados detalhados de simulação para o fator de ar 0,17 (Gaseificação Total – 
Colheita Integral) 
 15% 20% 25% 
Diâmetro selecionado [m] 5 5 5 
PCI (CeSFaMB) [MJ/kg] 9,84 9,33 8,79 
PCI (Cycle Tempo) [MJ/kg] 9,86 9,35 8,80 
Vazão mássica biomassa úmida [kg/s] 29,27 31,09 33,17 
PCI biomassa úmida [MJ/kg] 13,69 12,74 11,79 
Vazão mássica gás (1 Gaseificador) [kg/s] 35,09 37,01 39,04 
Vazão mássica gás (Total) [kg/s] 70,18 74,02 78,08 






Temperatura de saída do gás de síntese [°C] 792,85 755,51 727,00 
Razão de ar 0,17 0,17 0,17 
Calor específico a pressão constante [kJ/kg.K] 1,91 1,92 1,94 
Aporte energético (entrada TG) [MW] 691,83 692,05 687,32 
Massa Molar gás produzido [kg/mol] 23,38 23,03 22,70 
Eficiência à frio (CeSFaMB) 87,65 87,61 87,29 
Eficiência Exergética (CeSFaMB) 65,79 66,06 65,98 
Exergia física específica [kJ/kg] 1067,08 1025,79 997,40 
Fluxo de exergia física [kW] 74887,91 75928,66 77876,81 
Exergia química específica [kJ/kg] 10034,39 9554,22 9034,43 
Fluxo de exergia química [kW] 704213,26 707203,41 705408,10 
Fluxo de total de exergia [kW] 779101,17 783132,06 783284,90 
    
Potência TG [kW] 283624,25 285934,34 286581,75 
Potência TV [kW] 90902,78 93609,65 96107,71 
Potência Total [kW] 374527,03 379543,99 382689,46 
Potência consumida [kW] 19116,58 19220,41 19316,23 
Potência líquida [kW] 355410,45 360323,58 363373,23 
Eficiência do ciclo7 51,37 52,07 52,87 
Tsaída Caldeira de recuperação [°C] 221,30 209,29 196,38 
Vazão mássica de vapor [kg/s] 119,72 122,55 125,20 
Temperatura de exaustão TG [°C] 621,77 623,23 624,97 
Vazão mássica dos gases de exaustão TG [kg/s] 640,09 635,78 626,09 
 
Na Tabela B. 5 e na Tabela B. 6 estão dispostos os resultados detalhados da simulação para a 
Gaseificação Parcial, rota de recuperação por colheita integral e fator de ar 0,17: 
Tabela B. 5: Composição do gás de síntese para o fator de ar 0,17 (Gaseificação Parcial  – 
Colheita Integral) 
Umidade 15% 20% 25% 
Diâmetro 4 4 4 
Ar 0,36 0,34 0,32 
H2 19,12 20,47 21,50 
H2O 14,96 17,63 20,77 
H2S 0,04 0,04 0,03 
NH3 0,58 0,54 0,51 
NO 0,00 0,00 0,00 
NO2 0,00 0,00 0,00 
N2 5,94 5,56 5,21 
N2O 0,00 0,00 0,00 
O2 0,00 0,00 0,00 
SO2 0,01 0,01 0,01 
CO 24,56 20,70 16,91 
CO2 20,38 21,53 22,48 
                                                          






HCN 0,01 0,01 0,00 
CH4 13,60 12,77 11,88 
C2H4 0,20 0,19 0,17 
C2H6 0,15 0,14 0,13 
C3H6 0,01 0,01 0,01 
C3H8 0,01 0,01 0,01 
C6H6 0,07 0,07 0,06 
Tar 0,00 0,00 0,00 
H-Tar 0,00 0,00 0,00 
Total 100,00 100,00 100,00 
 
Tabela B. 6: Resultados detalhados de simulação para o fator de ar 0,17 (Gaseificação Parcial 
– Colheita Integral) 
 15% 20% 25% 
    
Diâmetro selecionado [m] 4 4 4 
PCI (CeSFaMB) [MJ/kg] 10,08 9,58 9,01 
PCI (Cycle Tempo) [MJ/kg] 10,10 9,59 9,02 
Vazão mássica biomassa úmida [kg/s] 15,56 16,54 17,64 
PCI biomassa úmida [MJ/kg] 14,21 13,23 12,25 
Vazão mássica gás [kg/s] 21,36 22,51 23,67 
Temperatura de saída do gás de síntese [K] 1070,55 1035,04 1002,35 
Temperatura de saída do gás de síntese [°C] 797,40 761,89 729,20 
Razão de ar 0,17 0,17 0,17 
Calor específico a pressão constante [kJ/kg.K] 1,93 1,94 1,95 
Aporte energético (entrada TG) [MW] 215,65 215,92 213,45 
Massa Molar gás produzido [kg/mol] 23,20 22,87 22,54 
Eficiência à frio (CeSFaMB) 87,90 87,84 87,53 
Eficiência Exergética (CeSFaMB) 65,94 66,23 65,79 
Exergia física específica [MJ/kg] 1036,10 995,02 958,40 
Fluxo de exergia física [MW] 22130,14 22401,88 22684,16 
Exergia química específica [MJ/kg] 10280,34 9797,43 9219,91 
Fluxo de exergia química [MW] 219578,68 220578,66 218224,14 
Fluxo de total de exergia [MW] 241708,82 242980,53 240908,30 
 
   
Potência TG [kW] 77194,80 77881,04 77712,75 
Potência TV [kW] 37719,58 38271,14 38514,54 
Potência Total [kW] 114914,38 116152,18 116227,29 
Potência consumida [kW] 6206,69 6228,11 6233,81 






Eficiência do ciclo8 50,41 50,91 51,53 
Tsaída Caldeira de recuperação [°C] 215,17 205,74 196,43 
Vazão mássica de vapor [kg/s] 36,62 36,67 36,41 
Temperatura de exaustão TG [°C] 549,46 550,26 551,24 
Vazão mássica dos gases de exaustão TG [kg/s] 250,89 250,12 245,95 
 
Na Tabela B.7 e na Tabela B.8 estão dispostos os resultados detalhados da simulação da 
Gaseificação Parcial, rota de recuperação por fardos e fator de ar 0,17: 
Tabela B. 7: Composição do gás de síntese para o fator de ar 0,17 (Gaseificação Parcial  –
Fardos) 
Umidade 15% 20% 25% 
Diâmetro 5 5 5 
Ar 0,37 0,34 0,32 
H2 18,16 19,57 20,67 
H2O 14,23 17,18 20,47 
H2S 0,06 0,06 0,05 
NH3 0,63 0,59 0,56 
NO 0,00 0,00 0,00 
NO2 0,00 0,00 0,00 
N2 6,26 5,84 5,45 
N2O 0,00 0,00 0,00 
O2 0,00 0,00 0,00 
SO2 0,02 0,02 0,02 
CO 24,01 19,97 16,11 
CO2 21,86 22,96 23,83 
HCN 0,01 0,00 0,00 
CH4 13,95 13,06 12,14 
C2H4 0,20 0,19 0,17 
C2H6 0,16 0,15 0,14 
C3H6 0,01 0,01 0,01 
C3H8 0,01 0,01 0,01 
C6H6 0,07 0,07 0,06 
Tar 0,00 0,00 0,00 
H-Tar 0,00 0,00 0,00 
Total 100,00 100,00 100,00 
 
Tabela B. 8: Resultados detalhados de simulação para o fator de ar 0,17 (Gaseificação Total – 
Colheita Integral) 
 15% 20% 25% 
Diâmetro selecionado [m] 5 5 5 
PCI (CeSFaMB) [MJ/kg] 9,83 9,31 8,75 
                                                          






PCI (Cycle Tempo) [MJ/kg] 9,85 9,33 8,77 
Vazão mássica biomassa úmida [kg/s] 15,88 16,88 18,00 
PCI biomassa úmida [MJ/kg] 13,48 12,54 11,61 
Vazão mássica gás (1 Gaseificador) [kg/s] 21,12 22,30 23,50 
Temperatura de saída do gás de síntese [K] 1045,45 1014,54 982,77 
Temperatura de saída do gás de síntese [°C] 772,30 741,39 709,62 
Razão de ar 0,17 0,17 0,17 
Calor específico à Pressão Constante [kJ/kg.K] 1,89 1,91 1,92 
Aporte energético (entrada TG) [MW] 208,07 208,00 206,14 
Massa Molar gás produzido [kg/mol] 23,72 23,34 22,97 
Eficiência à frio (CeSFaMB) 87,99 87,82 87,53 
Eficiência Exergética (CeSFaMB) 65,48 65,72 65,45 
Exergia física específica [MJ/kg] 981,33 949,82 916,36 
Fluxo de exergia física [MW] 20729,25 21181,90 21534,96 
Exergia química específica [MJ/kg] 10048,32 9550,78 9019,99 
Fluxo de exergia química [MW] 212257,08 212991,03 211975,19 
Fluxo de total de exergia [MW] 232986,33 234172,93 233510,14 
     
Potência TG [kW] 74533,82 75120,80 75168,24 
Potência TV [kW] 39533,95 40106,58 40491,84 
Potência Total [kW] 114067,77 115227,38 115660,08 
Potência consumida [kW] 6163,40 6184,61 6193,16 
Potência líquida [kW] 107904,37 109042,77 109466,92 
Eficiência do ciclo9 51,86 52,43 53,10 
Tsaída Caldeira de recuperação [°C] 175,83 165,94 155,20 
Vazão mássica de vapor [kg/s] 38,29 38,33 38,03 
Temperatura de exaustão TG [°C] 549,79 550,66 551,68 









                                                          






APÊNDICE C: Detalhamento da análise de sensibilidade referente ao teor de cinzas 
Para analisar a mudança do teor de cinzas da palha em cada rota no comportamento do 
sistema, este parâmetro foi variado entre 6,5% e 16% para a recuperação por fardos, e foi 
variado entre 3,9% e 16% para a rota de recuperação por colheita integral. A Tabela C. 1 e 
Tabela C. 2 mostram o procedimento de cálculo para a obtenção das novas composições a serem 
analisadas. Foi considerado que a mudança do teor de cinzas não muda a vazão mássica de 
biomassa seca disponível para a gaseificação e que apenas a composição da palha deve ser 
corrigida para o novo teor de cinzas. Ou seja, segundo a consideração feita, a massa total não 
se altera, porém a participação de inertes aumenta e da parcela reagente diminui. Por isso 
observa-se as quedas na potência produzida quando há o aumento do teor de cinzas e o aumento 
da potência com a diminuição do teor de cinzas.  
Tabela C. 1: Correção da análise imediata para o teor de cinzas desejado na análise de 
sensibilidade 
 Análise Imediata Análise Imediata Corrigida 
Voláteis %Voláteis 
[%𝑉𝑜𝑙á𝑡𝑒𝑖𝑠]. [
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑏𝑎𝑠𝑒
] 
Carbono Fixo %Carbono Fixo 
[%𝐶𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑜 𝐹𝑖𝑥𝑜]. [
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑏𝑎𝑠𝑒
] 
Cinzas %Cinzas base Teor de cinzas final 
 
Tabela C. 2: Correção da análise elementar para o teor de cinzas desejado na análise de 
sensibilidade 
Elementos Análise Elementar Análise Elementar Corrigida 
C %C [%𝐶]. [
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑏𝑎𝑠𝑒
] 
H %H [%𝐻]. [
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑏𝑎𝑠𝑒
] 
O %O [%𝑂]. [
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑏𝑎𝑠𝑒
] 
N %N [%𝑁]. [
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑏𝑎𝑠𝑒
] 
S %S [%𝑆]. [
100 − 𝑇𝑒𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛𝑧𝑎𝑠 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙







Cinzas %Cinzas base Teor de cinzas final 
 
Após a correção das análises imediata e elementar da biomassa, esta nova composição é 
simulada no CeSFaMB e o resultado alimenta a análise do ciclo de potência no Cycle Tempo. 
É importante ressaltar que esta análise não leva em conta questões operacionais que o aumento 
ou a diminuição do teor de cinzar poderia implicar. E na fase econômica também não se 





























APÊNDICE D: Discussão sobre a influência do fator de alocação de custos no CNE 
A Tabela D. 1 mostra os fatores de alocação de custos entre vapor e energia elétrica 
para o modo de operação Gaseificação Total. O fator multiplicado pelo custo total anualizado, 
resulta no custo alocado diretamente à energia elétrica. 








Fardos 100% 86% 93,3% 
Integral 100% 86% 93,5% 
 
A alocação exergética foi o modo selecionado como base para o presente estudo. Está 
disposto também o resultado da alocação por equivalência elétrica, cujo fator é calculado pela 
divisão da energia elétrica gerada com vapor sendo direcionado para o processo pela energia 
elétrica gerada caso nenhum vapor fosse direcionado para atender o processo.  
Tabela D. 2: CNE para as diferentes possibilidades de alocação de custos 













247,3 212,9 231,3 
 
É notório que o modo de alocação de custos influencia enormemente o CNE. O valor sem 
alocação é o teto de custo de energia sendo que alocar custos junto com o vapor abaixa em 
diferentes níveis o CNE. Porém, independentemente da possibilidade de alocação utilizada, 
observou-se na Tabela D. 2 que apesar da alteração do valor absoluto do CNE, a comparação 
entre as rotas permanece inalterada. 
